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Zusammenfassung
U¨bertragung der Produktion hydrophober Substanzen mit immobilisier-
ten Biokatalysatoren in den technischen Labormaßstab
Bei der Synthese organischer Substanzen spielen Biokatalysatoren auf Grund ihre
Substrat-, Stereo- und Regiospezifita¨t eine wichtige Rolle als Reaktionskatalysator. Wa¨h-
rend ihr natu¨rliches Milieu vorwiegend die wa¨ssrige Phase ist, sind viele wirtschaftlich
interessante Reaktanden nur schwer wasserlo¨slich. Die Produktausbeute solcher hydro-
phoben Substanzen kann jedoch durch Immobilisierung der Biokatalysatoren in einer Hy-
drogelmatrix und Suspendierung in einem organischen Lo¨sungsmittel erho¨ht werden. Das
organische Lo¨sungsmittel dient dabei als Reservoir fu¨r die Edukte und extrahiert gleichzei-
tig die hydrophoben Produkte aus der Hydrogelmatrix. Zugleich sind die Biokatalysatoren,
eingeschlossen in der Hydrogelmatrix, vor dem organischen Lo¨sungsmittel geschu¨tzt.
Im Rahmen dieser Arbeit wurde beispielhaft das Enzym Carbonylreduktase aus Candi-
da parapsilosis (CPCR) gewa¨hlt, um unter Oxidation des Cofaktors NADH+H+, Ace-
tophenon stereospezifisch zu (S)-1-Phenylethanol umzusetzen. In einer enzymgekoppelte
Regeneration mit der Formiatdehydrogenase (FDH) wurde der verbrauchte Cofaktor bei
gleichzeitiger Oxidation des Co-Substrates Ameisensa¨ure zu CO2 wieder reduziert.
Unter na¨herer Betrachtung systemspezifischer und verfahrenstechnischer Fragestellungen
wurde der U¨bertrag dieses biokatalytischen Prozesses in den technischen Labormaßstab
durchgefu¨hrt.
Im ersten Teil der Arbeit wurde ein Laborru¨hrreaktor aufgebaut und hinsichtlich durch-
schnittlicher und maximaler Energiedissipationsrate, vollsta¨ndiger Suspension der Enzym-
immobilisate und der Mischzeit charakterisiert. Fu¨r die objektive Bestimmung der voll-
sta¨ndigen Suspension, wurde im Rahmen dieser Arbeit eine neue nicht-invasive Methode
basierend auf Photometrie und automatischer Bildanalyse entwickelt und damit sechs
Reaktorkonfigurationen verglichen.
Im zweiten Teil der Arbeit wurde zum besseren Versta¨ndnis des Reaktionspro-
zesses, ein mathematisches Prozessmodell entwickelt, parameterisiert und in eine
Software-Umgebung implementiert. Mit Hilfe des Prozessmodells wurde eine Co-
Substratzufu¨hrungsstrategie entwickelt. Durch Messung des bei der Regenerationsreaktion
frei werdenden CO2 in der Gasphase wird auf den Reaktionsfortschritt in der wa¨ssrigen
Phase geschlossen und so das wa¨ssrig-organische Reaktionssystem als CO2-kontrollierter
Fed-Batch-Prozess durch die geregelte Zudosierung von Ameisensa¨ure gefu¨hrt.
Im dritten Teil der Arbeit wurde der Laborru¨hrreaktor mit Mess- und Regeltechnik aus-
geru¨stet sowie eine Zudosiertechnik fu¨r das Co-Substrat bereitgestellt. Im Rahmen von
Reaktionsversuchen mit dem gewa¨hlten zweiphasigen, enzymatischen Reaktionssystem,
wurde die Machbarkeit des entwickelten CO2-kontrollierten Fed-Batch-Prozesses erfolg-
reich nachgewiesen.
Abstract
Implementation of the Production of Hydrophobic Compounds by Im-
mobilized Biocatalysts to Technical Laboratory-Scale
Biocatalysts play an essential role as reaction catalyst for synthesizing organic compounds
due to their substrate-, stereo- and regiospecificity. While their natural environment is
predominately the aqueous phase, many economically interesting reactants are poorly
soluble in water. However, the product yield of such hydrophobic compounds can be
increased by immobilizing the biocatalysts in a hydrogel matrix and then suspending
them in an organic solvent. Here, the organic solvent acts as a reservoir for the educts
and extracts simultaneously the hydrophobic products out of the hydrogel matrix. At
the same time, the biocatalysts enclosed in the hydrogel matrix are protected against the
organic solvent.
As an example, in this work the enzyme carbonyl reductase from Candida parapsilosis
(CPCR) was chosen to convert stereospecifically Acetophenone to (S)-1-Phenylethanol
while oxidizing the cofactor NADH+H+. The spent cofactor was reduced again in an
enzymatic regeneration process by the formate dehydrogenase (FDH) oxidizing simulta-
neously the co-substrate formic acid to CO2.
This choosen biocatalytic process was scaled and implemented into a technical laboratory-
scale while considering and viewing more in detail on system-specific and process relevant
questions.
In the first part of the work, a laboratory stirring reactor was build up and characterized
with regard to average and maximum energy dissipation rate, complete suspension of
the immobilized enzymes and the mixing time. To determine the complete suspension
in an objective way, in this work a novel non-invasive method based on photometry and
automatic analysis of images was developed and with it six different reactor configurations
were compared
In the second part of the work, a mathematical process model was developed, parame-
terized and implemented into a software environment to better understand the reaction
process. With this process model, a co-substrate feeding strategy was developed. By mea-
suring the CO2 in the gas phase, released from the regeneration reaction, it was concluded
on the reaction progress in the aqueous phase and so the aqueous-organic reaction system
could be conducted as a CO2-controlled fed-batch process by controlled feeding of formic
acid.
In the third part of this work, the laboratory reactor was equipped with process analyzing
and control technique plus a metering system for the co-substrate was provided. In reaction
experiments with the selected two-phase enzymatic reaction system, the feasibility of the
developed CO2-controlled fed-batch process was proofed successfully.
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In der pharmazeutischen und chemischen Industrie nehmen chirale Substanzen in en-
antiomerenreiner Form als Zwischen- und Endprodukte eine Schlu¨sselstellung ein, da in
vielen Fa¨llen nur eines der beiden Enantiomere einer Verbindung eine pharmakologische
Wirksamkeit besitzt, wa¨hrend das andere Enantiomer keine, eine geringere oder sogar
eine unerwu¨nschte Wirkung zeigt [Wu¨nsch, 2005; Patocka u. Dvorak, 2004]. Die Bedeu-
tung enantiomerenreiner Produkte wird zusa¨tzlich durch regulatorische Vorgaben und die
wirtschaftliche Optimierung von Produktionsverfahren vergro¨ßert. Bei der Zulassung neu-
er Wirkstoffe wird von den Beho¨rden die gezielte Synthese eines Stereoisomers verlangt.
Seit 1992 schreiben sowohl die FDA (US Food and Drug Administration) wie auch das
CPMP (European Committee for Proprietary Medicinal Products) vor, dass die physiolo-
gische Wirkung jedes Enantiomers eines Pharmawirkstoffs einzeln charakterisiert werden
muss [Jaeger u. Reetz, 2000]. Die Wirtschaftlichkeit eines Verfahrens kann durch gezielte
asymmetrische Synthese des Enantiomers durch verminderte Ausgangsmengen verbessert
und zusa¨tzlich die Umweltbelastung reduziert werden.
Zumeist werden solche enantiomerenreine, pharmazeutischen Wirkstoffe aus chiralen Bau-
steinen synthetisiert. Als Synthesebausteine dienen dazu ha¨ufig chirale Alkohole [BASF,
2006; Wacker-Chemie, 2006], da die alkoholische
”
Gruppe“ leicht in andere funktionelle
Gruppen umgewandelt werden kann. Chirale Alkohole ko¨nnen entweder aus einem race-
mischen Gemisch durch Racematspaltung gewonnen werden oder direkt durch chemische
wie auch biokatalytische asymmetrische Synthese dargestellt werden. Einen U¨berblick
u¨ber die verschiedenen Verfahren gibt Breuer u. a. [2004] und Blaser [2003]. Im Vergleich
zur klassischen chemischen Synthese haben biokatalytische Verfahren aufgrund ihrer ho-
hen Stereo-, Chemo- und Regioselektivita¨t Vorteile und finden daher zunehmend Eingang
in die industrielle Produktion [Rasor u. Voss, 2001; Schmid u. a., 2001].
Eine besondere Herausforderung bei der Herstellung chiraler Bausteine ist, dass viele wirt-
schaftlich interessante Reaktanden schlecht wasserlo¨slich sind [Schoemaker u. a., 2003].
Damit begru¨ndet sich das Interesse, fu¨r den Umsatz hydrophober Substanzen, Biokata-
lysatoren auch in organischen Lo¨sungsmitteln bzw. organisch-wa¨ssrigen Lo¨sungsmittel-
systemen einsetzen zu ko¨nnen [Carrea u. Riva, 2000]. Es konnte in der Vergangenheit
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gezeigt werden, dass Biokatalysatoren ihre katalytische Wirkung auch in organischen Me-
dien entfalten ko¨nnen, wodurch ein erheblich erweitertes Spektrum an Syntheseproduk-
ten zuga¨nglich wird. Inzwischen werden solche Verfahren bereits im industriellen Maßstab
durchgefu¨hrt [Klibanov, 2001].
Aufgrund der raschen Inaktivierung vieler Enzyme an organisch-wa¨ssrigen Grenzschich-
ten oder in reinen Lo¨sungsmitteln, ist eine wirtschaftliche Anwendung derartiger Syn-
thesesysteme bislang nur mittels grenzfla¨chenaktiver Enzyme wie Lipasen mo¨glich, wa¨h-
rend die Anzahl verfu¨gbarer Biokatalysatoren mit wertvollem Produktspektrum sta¨ndig
steigt. Daher wird intensiv an der Entwicklung von Techniken zur Stabilisierung empfind-
licher Enzyme in organischen Medien geforscht, von denen Immobilisierung, die meist-
verwendete Technik ist [Gupta u. Roy, 2004]. Fu¨r die Immobilisierung isolierter Enzy-
me gibt es verschiedene Techniken, wie z.B. Quervernetzung, kovalente Bindung oder
Adsorption auf festem Tra¨germaterial sowie Einhu¨llung in Membranen oder Polymer-
netzwerken [D’Souza, 1999]. Fu¨r besonders empfindliche Biokatalysatoren ist vor allem
die Einhu¨llung in hydrophile Polymernetzwerke, auch Hydrogele genannt, von Interesse
[Ansorge-Schumacher u. a., 2000]. Neben dem Schutz des Biokatalysators wird durch die
Immobilisierung auch eine einfachere Trennung von Produktgemisch und Biokatalysator
erreicht. Dadurch kann die Produktqualita¨t verbessert sowie der Biokatalysator einfach
zuru¨ckru¨ckgewonnen und wiederverwendet werden. Einen guten U¨berblick zur Immobili-
sierung von Biokatalysatorn gibt Sheldon [2007].
In der Literatur ist der technische Einsatz immobilisierter Biokatalysatoren vielfach be-
schrieben. Die dabei zum Einsatz kommenden Reaktortypen sind der absatzweise oder
kontinuierlich betriebene Ru¨hrkesselreaktor, Reaktor mit Packbett oder fluidisiertem Bett
sowie der Membranreaktor. Die gro¨ßte Verbreitung findet der absatzweise betriebene
Ru¨hrkesselreaktor. Dies begru¨ndet sich darin, dass er einfach zu betreiben ist und nur
wenig Zusatzausru¨stung braucht [Balcao u. a., 1996]. Zusa¨tzlich ist er vielseitig einsetzbar
und nicht nur auf einen Produktionsprozess beschra¨nkt.
Beim U¨bertrag eines biokatalytischen Prozesses in einen technischen Maßstab ero¨ffnen
sich eine Vielzahl verfahrenstechnischer Fragestellungen in Bezug auf die technische Pro-
zessfu¨hrung und Reaktorkonfiguration. Sie sind einerseits individuell fu¨r jeden biokataly-
tischen Prozess systemspezifisch zu beantworten, zugleich aber auch von ihrer verfahrens-
technischen Systematik auf eine Vielzahl a¨hnlicher Reaktionssysteme anwendbar.
So soll im Rahmen dieser Arbeit beispielhaft ein ausgewa¨hlter biokatalytischer Prozess
unter na¨herer Betrachtung solcher systemspezifischer und verfahrenstechnischer Fragestel-
lungen in einen technischen Labormaßstab u¨bertragen werden. Als Modellsystem wurde
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hierzu ein zweiphasiges Reaktionssystem gewa¨hlt, das aus in Hydrogelpartikeln immo-
bilisierten und in organischen Lo¨sungsmittel in einem Ru¨hrreaktor suspendierten Bio-
katalysatoren bestand, um enantiomerenreine und schwer wasserlo¨sliche Verbindungen
herzustellen.
Biokatalytisches Modellsystem
Als Biokatalysator wurde die Carbonylreduktase aus Candida parapsilosis (EC 1.1.1.1,
CPCR) gewa¨hlt. Sie wurde von Peters u. a. [1993] entdeckt, und weist aufgrund ihres
breiten Substratspektrums bei der stereoselektiven Reduktion prochiraler Ketone zu (S)-
Alkoholen ein großes wirtschaftliches Potential auf. Als Modellsubstrat wurde Aceto-
phenon gewa¨hlt, das zu (S)-1-Phenylethanol umgesetzt wird. Derivate und Homologe
von (S)-1-Phenylethanol sind wichtige Bausteine fu¨r Pharmazeutika und Agrochemika-
lien [Peters u. a., 1993].
Die durch die CPCR katalysierte Reduktion des Ketons zu einem Alkohol ist NADH+H+-
abha¨ngig, d.h. der Cofaktor NADH+H+ wird dabei zu NAD+ oxidiert. Um die Reakti-
on wirtschaftlich zu gestalten, ist es sinnvoll, den teuren Cofaktor in geeigneter Wei-
se zu regenerieren und wieder der wertscho¨pfenden Reaktion zur Verfu¨gung zu stellen
[Zhao u. van der Donk, 2003; Goldberg u. a., 2007]. Eine Verfahrensweise zur Regenerati-
on stellt die enzymgekoppelte Regeneration mit Formiatdehydrogenase (EC 1.2.1.2, FDH)
dar, die in verschiedenen Reaktionsmedien eingesetzt werden kann [Eckstein u. a., 2004].
Sie reduziert den verbrauchten Cofaktor NAD+ zu NADH+H+ bei gleichzeitiger Oxida-
tion des Cosubstrates Ameisensa¨ure zu CO2. Vorteil dieser Regenerierungsvariante ist,
dass das gebildete Produkt CO2 als gasfo¨rmige Komponente aus dem Reaktionssystem
entweicht und so das Gesamtreaktionsgleichgewicht auf die Wertproduktseite verlagert
wird. In der vorliegenden Arbeit wurde die FDH aus Candida boidinii gewa¨hlt.
Sowohl das Substrat Acetophenon als auch das Produkt (S)-1-Phenylethanol der wert-
scho¨pfenden Reaktion sind schwer wasserlo¨slich. Um wirtschaftlich interessante Produkt-
konzentrationen darstellen zu ko¨nnen, ist es sinnvoll, in einem organischen Lo¨sungsmittel
zu arbeiten. Auf Grund der geringen Aktivita¨t von Alkoholdehydrogenasen (EC 1.1.1.1)
in Gegenwart organischer Lo¨sungsmittel und ihrer Abha¨ngigkeit von einem Cofaktor
[Ansorge-Schumacher u. a., 2000], der als sehr polares Moleku¨l praktisch unlo¨slich in orga-
nischen Lo¨sungsmitteln ist [Steinsiek, 2006], wurden die CPCR und FDH nebst Cofaktor
durch Einschluss in hydrophilen, gelbildenden Polymerkugeln auf Basis von Polyvinylal-
kohol immobilisiert und dann in Hexan suspendiert. Das organische Lo¨sungsmittel Hexan
fungierte zum einen als Reservoir fu¨r das hydrophobe Substrat und zugleich als Extrak-
tionsmittel fu¨r das ebenfalls hydrophobe Produkt. Hydrogelpartikel und organisches Lo¨-
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Abbildung 1.1: Integration eines zweiphasigen Reaktionssystems, basierend auf in Hy-
drogelpartikeln immobilisierten und in organischem Lo¨sungsmittel sus-
pendierten Biokatalysatoren, in einem Ru¨hrreaktor.
sungsmittel bilden zusammen ein zweiphasiges Reaktionssystem. Als Reaktionsapparat
fu¨r das zweiphasige Reaktionssystem wurde der Ru¨hrreaktor, als ein in der chemischen
Industrie weitverbreiteter Standardreaktor, gewa¨hlt (Abbildung 1.1).
Die Betrachtung biotechnologischer Aspekte, wie die Bereitstellung der Biokatalysatoren
und die Optimierung der Reaktionsbedingungen in der Hydrogelphase, erfolgte in der
Dissertation von Steinsiek [2006].
Zielsetzung der Arbeit
Ein biokatalytischer Prozess sollte unter na¨herer Betrachtung systemspezifischer und ver-
fahrenstechnischer Fragestellungen in den technischen Labormaßstab u¨bertragen werden.
Dazu sollte ein Ru¨hrreaktor als Reaktionsapparat aufgebaut, verfahrenstechnisch cha-
rakterisiert und mit Mess- und Regeltechnik ausgestattet werden. Er sollte in Betrieb
genommen werden und in ihm, zum Nachweis der Machbarkeit, erste Reaktionsversuche
durchgefu¨hrt werden. Zur Unterstu¨tzung der technischen Maßstabsu¨bertragung sowie fu¨r
ein besseres Gesamtprozessversta¨ndnis, sollte parallel dazu ein mathematisches Prozess-
modell entwickelt und in eine Softwareumgebung implementiert werden.
Fu¨r die verfahrenstechnische Charakterisierung des Laborreaktors, sollte zuna¨chst der
durchschnittliche Leistungseintrag, als wichtige Kenngro¨ße fu¨r die Charakterisierung und
Maßstabsu¨bertragung eines Reaktors, fu¨r eine axial und eine radial stro¨mende Ru¨hrer-
konfiguration bestimmt werden.
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Besonderes Augenmerk sollte dem Einsatz der Hydrogelpartikel im Ru¨hrreaktor gelten.
Hydrogelpartikel sind empfindliche Gebilde, die durch die mechanische Beanspruchung im
Ru¨hrreaktor bescha¨digt werden ko¨nnen. Dies kann zu einer Deaktivierung der eingehu¨llten
Enzyme fu¨hren [dosSantos u. a., 1997; Buchholz, 1979]. Die Reaktorkonfiguration sollte
dahingehend optimiert werden, dass der Stoffaustausch zwischen den suspendierten Hy-
drogelpartikeln mo¨glichst hoch ist, aber andererseits die mechanische Beanspruchung der
Hydrogelpartikel mo¨glichst niedrig bleibt. Der maximale Leistungseintrag ist als charak-
teristische Gro¨ße bei der Beschreibung der Beanspruchung von Partikeln in einem Reak-
torsystem bekannt [Langer u. Deppe, 2000], wa¨hrend die vollsta¨ndige Suspension bei der
just-suspending Drehzahl in einem Ru¨hrreaktor einen optimalen Stofftransport zwischen
suspendierten Partikeln und der Flu¨ssigphase gewa¨hrleistet [Pangarkar u. a., 2002].
Der maximale Leistungseintrag sollte fu¨r verschiedene Reaktorkonfigurationen experi-
mentell bestimmt und mit theoretischen Korrelationen verglichen werden. Fu¨r die Be-
stimmung der just-suspending Drehzahl sind Korrelationen aus der Literatur bekannt
[Kasat u. Pandit, 2005; Kraume u. Zehner, 1988; Rieger u. Ditl, 1994]. Diese liefern je-
doch außerhalb ihres Gu¨ltigkeitsbereiches starke Abweichungen [Kraume u. Zehner, 1988],
so dass die just-suspending Drehzahl dann experimentell bestimmt werden muss. Bei der
bekanntesten experimentellen Methode zur Bestimmung der just-suspending Drehzahl,
wird der Reaktorboden visuell beobachtet [Zwietering, 1958]. Auf Grund der Subjekti-
vita¨t dieser Methode kann es hier ebenfalls zu Abweichungen bei der Bestimmung der
vollsta¨ndigen Suspension kommen [Harnby u. a., 1992]. Objektiver zur Bestimmung der
vollsta¨ndigen Suspension ist die Peak-Methode, bei der aus dem Verlauf der Partikel-
konzentration in Na¨he des Reaktorbodens bei steigender Ru¨hrerdrehzahl auf den Punkt
der vollsta¨ndigen Suspension geschlossen wird. Bekannte Methoden zur Bestimmung der
Partikelkonzentration erfordern jedoch teure und aufwendige Apparaturen. Im Rahmen
dieser Arbeit sollte fu¨r die Bestimmung der Partikelkonzentration eine neue Methode ent-
wickelt werden, die auf Photometrie und der Auswertung von Bildern basiert, die mit
einer gewo¨hnlichen Digitalkamera aufgenommen werden. Mit dieser neuen Methode soll-
te fu¨r verschiedene Reaktorkonfigurationen die just-suspending Ru¨hrerdrehzahl bestimmt
und mit dem maximalen Leistungseintrag verglichen werden, um so eine optimale Reak-
torkonfiguration fu¨r die Suspendierung von Hydrogelpartikeln zu bestimmen.
Fu¨r die Bereitstellung einer geeigneten Substratzufu¨hrungstechnik fu¨r das Co-Substrat
Ameisensa¨ure in den Reaktor, sollte die Mischzeitcharakteristik des Ru¨hrreaktors mit
der Diffusionszeit von Ameisensa¨ure in Hydrogelpartikel verglichen werden. Im Rahmen
der verfahrenstechnischen Charakterisierung des Ru¨hrreaktors sollte hierzu zuna¨chst das
Mischzeitverhalten verschiedener Reaktorkonfigurationen charakterisiert werden.
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Das gewa¨hlte Reaktionssystem zeichnet sich durch die Kopplung von Stofftransport u¨ber
Phasengrenzen mit Reaktionen in der wa¨ssrigen Hydrogelphase aus. Zur Beschreibung und
zum Versta¨ndnis der nicht-linearen Zusammenha¨nge sollte ein mathematisches Prozessmo-
dell, das die biochemischen Reaktionen und die Transportvorga¨nge in der Hydrogelphase
mit einem einfachen Reaktormodell verknu¨pft, formuliert und in eine Simulations- und
Modellierungssoftware implementiert werden.
Von besonderem Interesse war dabei die Regenerierungsreaktion, die nur durch die gere-
gelte Nachdosierung des Co-Substrates unterhalten werden kann. Wird das Co-Substrat
in der wa¨ssrigen Phase nur in Form von Formiatsalz vorgelegt, kommt es im Reaktions-
verlauf durch die Bildung von CO2 und nachfolgender Bildung von Hydrogencarbonat zu
einer pH-Wert-Verschiebung in den alkalischen Bereich, die zu einer Inhibierung der En-
zyme fu¨hren kann. Durch den Verbrauch von Formiat in der Regenerierungsreaktion muss
dieses zusa¨tzlich dem Reaktionssystem stetig nachdosiert werden. Neuhauser u. a. [1998]
schla¨gt hierzu einen pH-kontrollierten Fed-Batch Prozess vor, bei dem durch Zugabe von
Ameisensa¨ure, zum einem die Co-Substratkonzentration und zum anderen der pH-Wert
konstant gehalten werden. Da in dem hier beschriebenen zweiphasigen Reaktionssystem
eine direkte Messung des pH-Wertes weder in den Hydrogelpartikeln noch in der organi-
schen Phase mo¨glich sind, muss der Fed-Batch-Prozess mit einer Hilfsmessgro¨ße geregelt
werden. Eine solche Hilfsmessgro¨ße kann das bei der Regenerierungsreaktion entstehen-
de CO2 sein, das neben der Bildung eines Carbonatfließgleichgewichtes in der wa¨ssrigen
Hydrogelphase ebenfalls im Fließgleichgewicht mit der organischen Phase steht, die wie-
derum mit der Gasphase im Fließgleichgewicht steht [Ansorge-Schumacher u. a., 2006].
Eine einfache Substratzufu¨hrungsstrategie sollte mit dem Prozessmodell entwickelt und
getestet werden.
Die Parameterisierung eines solchen umfangreichen Prozessmodells stellt eine besondere
Herausforderung dar. Literaturdaten sind nicht immer verfu¨gbar und die Bestimmung
von Modellparametern durch Experimente kann kosten- und zeitintensiv sein. Eine Al-
ternative ko¨nnen pra¨diktive in-silico Methoden sein, wie zum Beispiel die Vorhersage von
Verteilungsgleichgewichten zwischen unterschiedlichen Phasen mit Hilfe der quantenme-
chanischen Simulation. Sie sollte im Rahmen dieser Arbeit Anwendung finden und bewer-
tet werden. Ein weiterer Parameter fu¨r das Prozessmodell, der experimentell bestimmt
werden sollte, war die Geometrie der Hydrogelpartikel.
Neben einer geeigneten Substratzufu¨hrungsstrategie fu¨r Ameisensa¨ure sollte eine geeigne-
te Zudosierungstechnik bereitgestellt werden. Ameisensa¨ure sollte in konzentrierter Form
dem zweiphasigen System zudosiert werden. Durch Vergleich der experimentell bestimm-
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ten Mischzeit im Ru¨hrreaktor nach Zudosierung von hydrophiler Ameisensa¨ure, mit der
Diffusionszeit der Ameisensa¨ure in die Hydrogelpartikel, die mit Hilfe des Prozessmodells
berechnet werden sollte, sollte abgeleitet werden, ob die Hydrogelpartikel, die sich an der
Zudosierungsstelle aufhalten, u¨berma¨ßig mit Ameisensa¨ure belastet werden.
Abschließend sollte der Laborreaktor mit Mess- und Regeltechnik ausgestattet und in
Betrieb genommen werden. Besonderes Augenmerk sollte der CO2-Messtechnik gelten,
die hier in einer stark VOC-haltigen Atmospha¨re eingesetzt werden sollte. Anschließend
sollte fu¨r das gewa¨hlte enzymatische Reaktionssystem gezeigt werden, dass durch Mes-
sung der CO2-Konzentration in der Gasphase auf den Reaktionsfortschritt in der wa¨ss-
rigen Phase geschlossen werden kann und so das wa¨ssrig-organische Reaktionssystem als
CO2-kontrollierter Fed-Batch-Prozess durch die geregelte Zudosierung von Ameisensa¨ure
gefu¨hrt werden kann.
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2 Stand der Technik und theoretische
Grundlagen
2.1 Ru¨hrreaktor
Ein Ru¨hrreaktor ist ein abgegrenzter Raum, in dem rotierende Mischorgane Flu¨ssigkei-
ten oder Feststoffe mischen und dabei gezielt physikalische, chemische oder biologische
Vorga¨nge ablaufen. Zum Versta¨ndnis und zur Vergleichbarkeit dieser Vorga¨nge wird der
Ru¨hrreaktor verfahrenstechnisch charakterisiert und fu¨r einen Betriebspunkt verfahrens-
technische Kenngro¨ßen ermittelt. Je nach Aufgabenstellung des Ru¨hrprozesses werden
typische Kenngro¨ßen, wie z.B. der Leistungseintrag, der maximale Leistungseintrag, die
Mischzeit und der Suspendierzustand ermittelt.
2.1.1 Durchschnittlicher Leistungseintrag
Die in einen Ru¨hrreaktor eingetragene mechanische Leistung, die im Reaktionsvolumen
dissipiert, wird mit Hilfe der Newtonzahl dimensionslos angegeben [Rushton u. a., 1950].
Die Newtonzahl wird mit Gleichung 2.1 berechnet.
Ne =
P
ρ · n3 · d5r
(2.1)
Ne Newtonzahl [−]
P eingetragene mechanische Leistung [W]
n Ru¨hrerdrehzahl [1/s]
dr Ru¨hrerdurchmesser [m]
Die Newtonzahl ist fu¨r den eingesetzten Ru¨hrer charakteristisch. Sie la¨sst sich fu¨r die
turbulente Stro¨mung als Konstante fu¨r Standardgeometrien durch geeignete Korrelatio-
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nen berechnen [Bittins u. Zehner, 1994; Liepe u. a., 1998]. Fu¨r Reaktorkonfigurationen
außerhalb der Gu¨ltigkeit der Korrelationsgleichung wird die Newtonzahl experimentell
u¨ber die Messung der eingetragenen Leistung bestimmt. Der Leistungseintrag kann z.B.
durch Messung des Drehmoments an der Ru¨hrwelle oder am Reaktorboden oder durch
Messung der elektrischen Leistung des Ru¨hrmotors ermittelt werden. Eine Beschreibung
der Standardmethoden zur Leistungsmessung finden sich in Kraume [2003] und Paul u. a.
[2003].
Der Turbulenzgrad der Stro¨mung wird im Ru¨hrreaktor mit der Reynoldzahl angegeben,
die mit Gleichung 2.2 berechnet wird.
Re =
ρ · n · d2r
η
(2.2)
Re Reynoldszahl [−]
̺ Flu¨ssigkeitsdichte [kg/m3]
η dynamische Viskosita¨t [Pa s]
Ist die Flu¨ssigkeitsoberfla¨che beim Ru¨hrvorgang glatt, so dass sich keine Trombe bildet,
ist die Froudzahl vernachla¨ssigbar und es besteht ein funktionaler Zusammenhang zwi-
schen Newtonzahl und Reynoldszahl. Fu¨r einen 6-Blatt Scheibenru¨her und einen 3-Blatt
Propellerru¨hrer ist dieser Zusammenhang beispielhaft in Abbildung 2.1 dargestellt. Bei
turbulenter Stro¨mung (Re > 104) nimmt Ne einen konstanten Wert an.
Wird die eingebrachte Leistung auf die Flu¨ssigkeitsmasse bezogen, ist dies die durch-
schnittliche Energiedissipationsrate. Sie wird mit Gleichung 2.3 berechnet.
ε0 =
P
VL · ρ = Ne ·
n3 · d5r
VL
(2.3)
ε0 durchschnittliche Energiedissipationsrate [W/kg]
P
VL
volumetrischer Leistungseintrag [W/m3]
VL Flu¨ssigkeitsvolumen [m
3]
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Abbildung 2.1: Funktionaler Zusammenhang zwischen der Newtonzahl und der
Reynoldszahl im Ru¨hrreaktor. Reproduziert nach Kraume [2003].
2.1.2 Maximaler Leistungseintrag
Die Energiedissipationsrate ist nicht u¨berall im Reaktor konstant, sondern weist u¨ber
das Reaktionsvolumen einen Gradienten auf. So betra¨gt das Niveau der lokalen Energie-
dissipationsrate in der Na¨he des Ru¨hrers ein Vielfaches des Durchschnittswertes [Cutter,
1966; Baldi u. Yianneskis, 2004], wa¨hrend sie in Randbereichen weit unterhalb des Durch-
schnittswertes liegt. Deshalb wird zwischen der durchschnittlichen und der maximalen
Energiedissipationsrate unterschieden. Die maximale Energiedissipationsrate beschreibt
dabei das ho¨chste Niveau der lokalen Energiedissipationsrate, die im Reaktionsvolumen
vorherrscht.
Quantitativ wird die lokale Energiedissipationsrate durch Stro¨mungsmessungen mit
Heißfilm-Anemometrie, Phasendoppler-Anemometrie, Laser-Doppler-Anemometrie oder
Particle Imaging Velocimetry bestimmt [Peter, 2006]. Ein weiterer Messansatz basiert auf
der Messung des maximalen stabilen Tropfendurchmessers einer flu¨ssig/flu¨ssig Dispersion,
die einer turbulenten Stro¨mung ausgesetzt ist. Die Bildung und der weitere Aufbruch der
Tropfen in turbulenter Stro¨mung wird nach Hinze [1955] durch Differenzen des dynami-
schen Drucks innerhalb eines turbulenten Wirbels verursacht. Wird der Dispergierprozess
in einem koaleszenzgehemmten System durchgefu¨hrt, resultiert der maximale stabile Trop-
fendurchmesser nur noch aus dem Tropfenaufbruch. Er kann dann nach Hinze [1955] mit
Gleichung 2.4 mit der maximalen Energiedissipationsrate εmax korreliert werden.
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dmax = k
(
σ
ρc
)0,6
ε−0,4max (2.4)
dmax maximaler, stabiler Tropfendurchmesser [µm]
k Proportionalita¨tskonstante = 0,23 nach Baldyga u. Podgorska [1998] [−]
σFl Grenzfla¨chenspannung zwischen den flu¨ssigen Phasen [N/m]
ρc Dichte der kontinuierlichen Phase [kg/m
3]
εmax maximale Energiedissipationsrate [W/kg]
Da die Messung der maximalen Energiedissipationsrate zeit- und arbeitsaufwendig ist, lag
die Forderung nahe, die maximale Energiedissipationsrate aus den Reaktorgeometrien und
-betriebsbedingungen berechnen zu ko¨nnen. Basierend auf einer Dimensionsanalyse und
unter der Annahme vollausgebildeter Turbulenz entwickelte Liepe u. a. [1988] eine einfache
Korrelationsgleichung (Gleichung 2.5) fu¨r die Berechnung der maximalen Energiedissipa-
tionsrate fu¨r eine Vielzahl von Dispergierapparaten, wie Du¨sen und Ru¨hrreaktoren.
εmax =
cD · u3
h
(2.5)
cD Dissipationsbeiwert = 0,1 [−]
u charakteristische Geschwindigkeit [m/s]
h Ho¨he des Turbulenzerzeugers senkrecht zur Stro¨mungs-
richtung
[m]
Bei Ru¨hrreaktoren ist die Ho¨he des Turbulenzerzeugers die Ru¨hrerblattho¨he h1, und die
charakteristische Geschwindigkeit ist die Ru¨hrerumfangsgeschwindigkeit u = πnd2.
Im Gegensatz dazu, dass die maximale Energiedissipationsrate im Wesentlichen als Funk-
tion der Ru¨hrerumfangsgeschwindigkeit dargestellt wird, stellt Henzler [2000] die maxi-
male Energiedissipationsrate als Funktion der durchschnittlichen Energiedissipationsrate
und einer Geometriefunktion zur Beschreibung der Reaktorkonfiguration dar. Aus eigenen
Ru¨hrversuchen, in denen der Zersto¨rungsprozess von Flockensystemen untersucht wurde,
leitet Henzler [2000] Gleichung 2.6 ab.
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εmax
ε0
=
AH2
(dr/Dr)2(h1/dr)2/3z0,6 sinα1,15z
2/3
Rb (H0/Dr)
−2/3
(2.6)
AH2 Proportionalita¨tsfaktor; ≈ 4 [Henzler, 2000] [−]
dr Ru¨hrerdurchmesser [m]
Dr Reaktordurchmesser [m]
h1 Ru¨hrerblattho¨he [m]
z Anzahl der Ru¨hrerbla¨tter [-]
α Anstellwinkel der Ru¨hrerbla¨tter [◦]
zRB Anzahl der eingebauten Ru¨hrer [-]
H0 Flu¨ssigkeitsho¨he [m]
Bedingung fu¨r die Anwendbarkeit von Gleichung 2.4 bis 2.6 ist vollausgebildete Turbulenz.
Nach Mo¨ckel [1977] liegt vollausgebildete Turbulenz vor, wenn die Bedingungen in den
Gleichungen 2.7 und 2.8 erfu¨llt sind.
Λf
ld
≥ 150 und (2.7)
Λf ≥ 10 · dmax (2.8)
Λf Makromaßstab der Turbulenz [m]
ld Mikromaßstab der Turbulenz [m]
Der Makromaßstab kann mit der Ru¨hrerblattho¨he h1 nach Liepe u. a. [1988] mit Gleichung
2.9 berechnet werden.
Λf ≈ 0, 4 · h1 (2.9)
Der Mikromaßstab kann nach Kolmogorov [1958] mit Gleichung 2.10 berechnet werden.
ld = 4
√
ν
εmax
(2.10)
ν kinematische Viskosita¨t ν = η
̺
[m2/s]
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2.1.3 Suspendieren
Suspendieren bezeichnet in der Reaktortechnik das Aufwirbeln fester Partikel in einer
Flu¨ssigphase. Ziel ist es, ausreichend Kontakt zwischen den beiden Phasen fu¨r Stofftrans-
portvorga¨nge zu gewa¨hrleisten oder eine definierte Konzentration von Partikeln in der
Flu¨ssigphase herzustellen, die z.B. einem weiteren Prozess zugefu¨hrt wird. Im Ru¨hrreak-
tor wird dies durch die vom Ru¨hrwerkzeug induzierte Flu¨ssigkeitsstro¨mung erreicht.
Suspendierkriterien
Mit steigender Drehfrequenz des Ru¨hrers, werden verschieden definierte Suspendierzusta¨n-
de durchlaufen. Die zuna¨chst auf dem Boden des Reaktors liegenden Partikel werden mit
steigender Drehfrequenz zunehmend aufgewirbelt. Solange noch Partikel auf dem Boden
ruhen, wird von unvollsta¨ndiger Suspension gesprochen. Die Drehfrequenz, ab der kein
Partikel la¨nger als 1 Sekunde auf dem Reaktorboden ruht, wurde von Zwietering [1958]
als
”
just-suspending speed“ NJS definiert. Dieser Suspendierzustand wird auch vollsta¨n-
dige Suspension genannt. Bei weiterer Drehzahlerho¨hung, wenn die Partikel bis zu 90%
der Flu¨ssigkeitsho¨he aufgewirbelt werden, wird vom 90%-Schichtho¨henkriterium gespro-
chen [Einenkel u. Mersmann, 1977]. Noch ho¨here Drehzahlen fu¨hrt zu einer gleichma¨ßigen
Partikelverteilung im ganzen Reaktor, der sogenannten homogenen Suspension.
Das am ha¨ufigsten verwendete Suspendierkriterium ist das 1-s-Kriterium von Zwietering
[1958]. Dies begru¨ndet sich durch Betrachtung des Stofftransfers zwischen der Fest- und
Flu¨ssigphase. Nienow [1969] zeigte, dass der Stofftransfer bis zur
”
just suspending speed“
schneller zunimmt als daru¨ber. In einem ausfu¨hrlichen Review fasst Pangarkar u. a. [2002]
zusammen, das die Betriebsbedingungen der vollsta¨ndigen Suspension optimal bezu¨glich
Leistungseintrag und Stofftransferrate sind.
Bestimmung des Suspendierzustandes
Zur Berechnung der Ru¨hrerdrehzahl NJS stehen eine Vielzahl empirischer und
theoretischer Gleichungen zur Verfu¨gung. Einen U¨berblick geben die Arbeiten
von Kraume u. Zehner [1988], Rieger u. Ditl [1994] und Kasat u. Pandit [2005].
Kraume u. Zehner [1988] resu¨mieren in ihrer Arbeit, dass theoretische Gleichungen un-
realistische Ergebnisse liefern, hingegen mit empirischen Gleichungen befriedigende Er-
gebnisse erhalten werden, wenn sie in ihrem Geltungsbereich angewandt werden. Der
Geltungsbereich wird durch die Reaktorgeometrie und die Stoffeigenschaften des Suspen-
diersystems festgelegt. Unterschiede von mehreren 100% beim berechneten NNJ sind nicht
ungewo¨hnlich. Somit bleibt ha¨ufig nur die Mo¨glichkeit der experimentellen Bestimmung.
Bei der experimentellen Bestimmung wird zwischen visueller Beobachtung und technischer
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Messung unterschieden.
Zwietering [1958] bestimmte die
”
just suspending speed“ nur durch visuelle Beobachtung
des transparenten Reaktorbodens u¨ber einen geneigten Spiegel, der unter dem Reaktor
angebracht war. U¨ber die Jahrzehnte bis zum heutigen Tag wurde diese oder a¨hnliche
visuelle Bestimmungsmethoden von verschiedenen Forschern angewandt [Nienow, 1968;
Baldi u. a., 1978; Chudacek, 1985; Armenante u. Nagamine, 1998; Sharma u. Shaikh,
2003]. Vorteil dieser Methode ist ihre Schnelligkeit und Einfachheit, jedoch ist das Er-
gebnis subjektiv beeinflusst [Harnby u. a., 1992], so dass nur ein geu¨bter Beobachter eine
Reproduzierbarkeit von ±5% erreicht. Bei Partikelkonzentrationen gro¨ßer 8% w/w ist eine
verla¨ssliche Reproduzierbarkeit jedoch nicht mehr gegeben [Oldshue, 1983].
Um der Subjektivita¨t zu begegnen, wurden technische Methoden zur Bestimmung von
NJS vorgeschlagen. Eine umfassende Zusammenfassung gibt Kasat u. Pandit [2005]. Von
besonderem Interesse ist die von Bourne u. Sharma [1974] sowie Musil [1976] vorgeschla-
gene
”
Peak“-Methode. Wie in Abbildung 2.2 dargestellt, fanden sie ein Maximum bzw.
einen Wendepunkt der Partikelkonzentration nahe dem Reaktorboden bei zunehmender
Drehfrequenz. Sie fanden heraus, dass die Drehfrequenz, bei der dieses Pha¨nomen auftritt,
gut mit der visuell bestimmten
”
just suspending speed“ u¨bereinstimmte.
NJS
Pa
rti
ke
lk
on
ze
nt
ra
tio
n
[kg
/m
]3
Drehfrequenz [1/min]
(1)
(2)
Beobachtungs-
ebene
nicht suspendierte Partikel
suspendierte Partikel
keine Partikel
Abbildung 2.2: Ermittlung von NJS aus einem Wendepunkt (Kurve 1) oder einem Ma-
ximum (Kurve 2) der Partikelkonzentration in Bodenna¨he.
Harnby u. a. [1992] erkla¨rt das Pha¨nomen so, dass bei steigender Drehfrequenz zunehmend
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mehr Partikel suspendiert werden. Die Partikelkonzentration steigt solange an, wie Parti-
kel vom Reaktorboden in den Suspendierzustand nachgeliefert werden. Sind alle Partikel
suspendiert, werden sie bei weiterer Drehzahlerho¨hung in ho¨here Flu¨ssigkeitsschichten ge-
trieben und die Partikelkonzentration u¨ber dem Boden steigt nur noch langsamer an oder
nimmt sogar wieder ab.
Voraussetzung fu¨r die Anwendung der
”
Peak“-Methode ist die Messung der Partikelkon-
zentration unterhalb des Ru¨hrers. In der Literatur finden sich verschiedene Messmetho-
diken, die in integrale und lokale Messmethodiken unterteilt werden ko¨nnen. Mit lo-
kalen Messmethoden, wie z.B. Probenahme mit einem Rohr [Bourne u. Sharma, 1974;
Buurman u. a., 1986], Leitfa¨higkeitsmessung [Musil u. Vlk, 1978] und photometrischen
Methoden [Musil, 1976; Cliff u. a., 1981; Tojo u. Miyanami, 1982; Sommerfeld u. Sperling,
1999] wird die Partikelkonzentration an diskreten Punkten im Reaktorinneren gemessen.
Mit integralen Messmethoden, wie z.B. mit photometrischen Methoden [Kolar, 1961;
Bohnet u. Niesmak, 1980; Fajner u. a., 1985], γ-Strahlen [Schempp, 1996] oder Ultraschall
[Soong u. a., 1995; Sommerfeld u. Sperling, 1999] wird eine durchschnittliche Partikelkon-
zentration u¨ber den Reaktordurchmesser auf einer bestimmten Reaktorho¨he gemessen.
Eine weitere integrale Methode ist die Messung des Druckanstiegs am Reaktorboden
[Brucato u. a., 1997; Micale u. a., 2002], die jedoch nicht die Partikelkonzentration misst,
sondern die Masse der nicht suspendierten Partikel auf dem Reaktorboden.
Nachteil der lokalen Messverfahren ist ihre invasive Technik, bei der eine Beeinflussung
der Stro¨mung nicht auszuschließen ist. Bei integralen Messverfahren tritt dieser Nachteil
nicht auf, da sie nicht-invasiv sind.
2.1.4 Mischzeit
Homogenisieren meint in der Ru¨hrtechnik das Vermischen von ineinander lo¨slichen oder
unlo¨slichen Stoffen. Die Mischzeit bzw. Homogenisierungszeit ist die erforderliche Ru¨hr-
dauer, bis eine bestimmte Mischgu¨te, auch Homogenita¨tsgrad genannt, erreicht ist [Stieß,
1995]. Es gibt eine Vielzahl von Definitionen fu¨r die Mischgu¨te. Die gebra¨uchlichste ist
mit Gleichung 2.11 gegeben [Hiby, 1979].
Korrelationen zur Mischzeitberechnung sind bekannt, z.B. in Liepe [Liepe u. a., 1998],
jedoch muss fu¨r die meisten Ru¨hranwendungen die Mischzeit gemessen werden, weil die
gewu¨nschte Geometrie nicht mit den Standardfa¨llen u¨bereinstimmt [Kraume, 2003].
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M = 1− c∞ − c(t)
c∞
(2.11)
M Mischgu¨te [−]
c∞ Konzentration bei vollsta¨ndiger Homogenita¨t [mol/m
3]
c(t) Konzentration zum Mischzeitpunkt t [mol/m3]
Bei den Messmethoden wird nach Sondenmethoden, Schlierenmethoden und chemischen
Methoden mit Farbumschlag oder Entfa¨rbung unterschieden. Ausfu¨hrliche Beschreibun-
gen, Vergleiche und Beurteilungen der verschiedenen Messmethodiken finden sich in
Harnby u. a. [1992], Kraume [2003], und Paul u. a. [2003].
Aufgrund ihrer einfachen Durchfu¨hrung sind die chemischen Methoden von besonderem
Interesse. Bei ihnen wird zu einer dunkel eingefa¨rbten Lo¨sung eine Entfa¨rbungslo¨sung
gegeben und die Zeit bis zum Verschwinden der letzten Farbschliere gemessen. Wird
die Entfa¨rbung visuell beurteilt, ko¨nnen die so bestimmten Mischzeiten stark streuen.
Durch optoelektronische Messung des Entfa¨rbevorganges ko¨nnen subjektive Einflu¨sse aus-
geschlossen werden [Kraume, 2003]. Bei bekannten Mengen der eingesetzten Fa¨rbe- und
Entfa¨rbelo¨sungen kann mit Gleichung 3.13 am Ort und zum Zeitpunkt des Farbumschlags
die Mischgu¨te berechnet werden [Hiby, 1979]. Zwischen Mischgu¨te und Mischzeit besteht
ein exponentieller Zusammenhang. Wird die Mischzeit bei einer niedrigeren Mischgu¨te
bestimmt, resultiert auch eine niedrigere Mischzeit.
Die Anzahl der Ru¨hrerumdrehungen bis zum Erreichen einer vorgegebenen Mischgu¨te
wird Mischzeitkennzahl genannt. Sie wird mit Gleichung 2.12 berechnet.
NM = n · tM (2.12)
NM Mischzeitkennzahl [−]
n Ru¨hrerdrehzahl [1/s]
tM Mischzeit [s]
Die Mischzeitcharkteristik eines Reaktors wird durch Auftragung der Mischzeitkennzahl
NM gegen die Reynoldszahl dargestellt. Aus ihrem Verlauf kann auf die hydrodynamischen
Stro¨mungsverha¨ltnisse geschlossen werden [Storhas, 1994]. Im schleichenden und lamina-
ren Bereich nimmt die Mischzeitkennzahl mit zunehmender Reynoldszahl ab, wa¨hrend sie
im turbulenten Bereich konstant bleibt.
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2.2 Hydrogele
Hydrogele sind chemisch und physikalisch vernetzte dreidimensionale Polymere mit hy-
drophilen funktionellen Gruppen. Die Polymere sind in der Lage, unter Gelbildung Lo¨-
sungsmittel - vorzugsweise Wasser - in das Polymergeru¨st einzulagern. Der einlagerbare
Flu¨ssigkeitsanteil ist, in Abha¨ngigkeit des Polymeraufbaus, in weiten Bereichen einstellbar.
Nach den verwendeten Basismaterialien werden natu¨rliche und synthetische Hydrogele un-
terschieden. Basismaterialien natu¨rlicher Hydrogele entstammen biologischen Quellen, wie
z.B. Algen oder Mikroorganismen. Sie bestehen ha¨ufig aus Polysacchariden, wie z.B. bei
Alginat oder Carrageenan, oder aus Polypeptiden, wie z.B. bei Gelatine, Fibrin oder Col-
lagen. Hingegen ist die Basis synthetischer Hydrogele polymerisierte Kohlenwasserstoffe,
wie z.B. Polyvinylalkohol oder Polyacrylat.
Besondere Eigenschaften vieler Hydrogele sind ihre Permeabilita¨t und ihre Biovertra¨g-
lichkeit, weshalb sie auch vielfa¨ltigen Einsatz in der Medizin und der Biotechnologie fin-
den. In der Medizin werden sie z.B. zur gezielten Wirkstofffreisetzung, als Kontaktlinsen
oder als Wundabdeckung verwendet. In der Biotechnologie finden Hydrogele z. B. bei der
Immobilisierung von Biokatalysatoren Einsatz [Peppas u. a., 2000, 2006]. Hydrogele sind
vor allem fu¨r die Immobilisierung besonders empfindlicher Biokatalysatoren von Interesse
[Ansorge-Schumacher u. a., 2000]. Neben dem Schutz des Biokatalysators wird durch die
Immobilisierung auch eine einfachere Trennung von Produktgemisch und Biokatalysator
erreicht. Dadurch kann die Produktqualita¨t verbessert sowie der Biokatalysator einfach
ru¨ckgewonnen und wiederverwendet werden [Sheldon, 2007].
In den Anwendungsfeldern, in denen ihre Permeabilita¨tseigenschaft gezielt genutzt wird,
ist die Untersuchung des Stofftransportes im Hydrogel mit dem Ziel seiner Pra¨diktion von
besonderer Bedeutung. Bei der experimentellen Untersuchung des Stofftransportes werden
zwei unterschiedliche Messansa¨tze verfolgt: zum einen die integrale und zum anderen die
orts- und zeitaufgelo¨ste Messung.
Bei der integralen Messung wird der Stofftransport in Membran-Diffusionszellen oder
durch die Aufnahme/Abgabe-Methode integral u¨ber eine Hydrogelprobe gemessen. Der
Messort befindet sich außerhalb der Probe [Westrin u. a., 1994]. Die Auswertung und Ab-
leitung von Diffusionskoeffizienten erfolgt mit mathematischen Diffusionsmodellen. In den
Modellen werden ha¨ufig eine Reihe vereinfachender Annahmen, wie z.B. Vernachla¨ssigung
des externen Stofftransportwiderstandes oder Annahme eines konstanten Diffusionskoef-
fizienten in der Probe verwendet. Dies erkla¨rt die z. T. großen Unterschiede zwischen den
Diffusionskoeffizienten, die in der Literatur zu finden sind [Heinemann, 2003].
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Abhilfe schaffen orts- und zeitaufgelo¨ste Messtechniken, die den Stofftransport nicht-
invasiv innerhalb der Hydrogelprobe messen. Solche Messtechniken sind z.B. die konfokale
Laser Scanning Mikroskopie (CLSM) [Heinemann u. a., 2004; Spiess u. Kasche, 2001], die
Ramanspektroskopie [Heinemann u. a., 2005] und die Nukleare Magnet-Resonanz Spektro-
skopie (NMR) [Gordon u. a., 1999]. Diese orts- und zeitaufgelo¨sten Messtechniken liefern
die notwendigen Informationen fu¨r die Entwicklung und Diskriminierung von detaillierten
mechanistisch-mathematischen Diffusionsmodellen.
Fu¨r die Entwicklung mechanistisch-mathematischer Diffusionsmodelle in Hydrogelen fin-
det sich in der Literatur eine Vielzahl theoretischer Diffusions-Ansa¨tze. Sie basieren auf
verschiedenen physikalischen Konzepten, wie z.B. Behinderungseffekten, freien Volumen-
effekten oder hydrodynamischen Wechselwirkungen. Die Anwendbarkeit ist im Einzelfall
zu pru¨fen und ha¨ngt dabei stark von den physikalischen Randbedingungen, wie z. B. Art
und Dichte der Polymervernetzung oder der Stoffeigenschaften der diffundierenden Stoffe
ab [Amsden, 1998; Masaro u. Zhu, 1999].
2.3 Enzymsystem
Alkoholdehydrogenasen (ADH) geho¨ren zur Hauptklasse der Oxidoreduktasen. Sie ka-
talysieren die Reduktion von Carbonylverbindungen zu den entsprechenden Alkoholen
und umgekehrt. Ist ihre Aktivita¨t bei der Carbonylreduktion ho¨her als bei der Alkohol-
dehydrogenierung, werden sie auch Carbonylreduktasen genannt. Sie sind vom Cofaktor
NADH+H+ bzw. NADPH+H+ abha¨ngig. Von besonderem Interesse ist ihre Fa¨higkeit zur
stereospezifischen Reduktion prochiraler Moleku¨le zu den entsprechenden chiralen Hydro-
xysa¨uren, Aminosa¨uren und Alkoholen, die wichtige Bausteine in der Pharmasynthese
darstellen.
Bei der Wahl des Cofaktor wird, wenn mo¨glich, NADH+H+ bevorzugt, da sein Preis ca.
100 mal niedriger ist, als der von NADPH+H+ [Biomol, 2010]. Nichtsdestotrotz ist der
Preis fu¨r NADH+H+ immer noch so hoch, dass es erforderlich ist, ihn nur in katalyti-
schen Mengen einzusetzen und in in-situ zu regenerieren. Die Regenerierung kann enzy-
matisch, elektrochemisch, chemisch und photochemisch erfolgen [Chenault u. Whitesides,
1987; Wichmann u. Vasic-Racki, 2005]. Wichmann u. Vasic-Racki [2005] fassen zusam-
men, dass die enzymatische Regenerierung mittels Formiatdehydrogenase (FDH ) derzeit
die beste Regenerierungsvariante ist (Abbildung 2.3). Die FDH nutzt Formiat als Sub-
strat. Formiat ist ein billiges Reduktionsmittel, das zugleich von den meisten Enzymen
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toleriert wird. Das Produkt der Regenerierungsreaktion ist NADH und CO2. Indem CO2
schnell zu Hydrogencarbonat weiterreagiert bzw. das Reaktionssystem als Gas verla¨sst,
wird das Reaktionsgleichgewicht der Gesamtreaktion auf die Produktseite verlagert. An-
schließend wird aus der wa¨ssrigen Lo¨sung ein H+ an das NADH assoziiert, so dass als
Nettoregenerierungsreaktion Ameisensa¨ure und NAD+ zu CO2 und NADH+H
+ umge-
setzt werden.
Abbildung 2.3: Enzymatische Regeneration von NAD+ mittels FDH
2.3.1 Carbonylreduktase aus Candida parapsilosis
Die Carbonylreduktase aus Candida parapsilosis (EC 1.1.1.1, CPCR) wurde erstmals von
Peters u. a. [1993] isoliert und charakterisiert. Sie weist ein sehr breites Substratspektrum
auf. Sie reduziert prima¨re und sekunda¨re Aldehyde, aliphatische und aromatische Ketone
sowie zyklische Ketone zu den entsprechenden S-Alkoholen.
In der Literatur finden sich fu¨r pH- und Temperaturoptimum unterschiedliche Angaben.
Fu¨r die katalysierte Reduktionsreaktion gibt Peters u. a. [1993] 7,8 bis 8 als pH-Optimum
an. Liese [1998] gibt ein pH-Optimum von 7 an, wa¨hrend Steinsiek [2006] ein pH-Optimum
von 6 nennt.
Als Temperaturoptimum gibt Peters u. a. [1993] 36◦C bis 40◦C an, wa¨hrend Liese [1998]
und Steinsiek [2006] ein Temperaturoptimum von 50◦C bis 55◦C bzw. 48◦C angeben.
Ein schlu¨ssige Erkla¨rung fu¨r die unterschiedlichen Angaben findet sich in der Literatur
nicht. Steinsiek [2006] stellt die Hypothese auf, dass die Unterschiede in den Optima darauf
beruhen, dass noch vorhandene Bestandteile des Fermentationsmediums, Puffer, Salze
oder Polyethylenglykol von der Aufreinigung bzw. Glycerin, welches zur Stabilisierung
eingesetzt wird, Einfluss auf die optimalen Bedingungen haben. Als weitere Hypothese
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nennt Steinsiek [2006], dass verschiedene, a¨hnliche Alkoholdehydrogenasen in Candida
parapsilosis vorkommen und je nach Fermentationsbedingungen exprimiert werden.
2.3.2 Formiatdehydrogenase aus Candida boidinii
Die NAD+-abha¨ngige Formiatdehydrogenase (E.C.1.2.1.2., FDH ) kommt in verschiedenen
Bakterien, Hefen und Pflanzenzellen vor [Popov u. Lamzin, 1994]. Gegenwa¨rtig wird die
kommerziell erha¨ltliche NAD+-abha¨ngige FDH hauptsa¨chlich mit Hilfe der Hefe Can-
dida boidinii gewonnen [Felber, 2001]. Aus Candida boidinii wurde sie erstmals von
[Schutte u. a., 1976] gewonnen.
Das Temperaturoptimum fu¨r die FDH aus Candida boidinii liegt zwischen 50 ◦C und 55
◦C [Slusarczyk, 1997] und ihr optimaler pH-Wert bei 7,5 [Blanchard u. Cleland, 1980].
2.4 Thermodynamik
2.4.1 Flu¨ssig-Flu¨ssig Phasengleichgewicht
In einem System, das aus zwei diskreten Phasen besteht, verteilen sich alle beteiligten
Komponenten zwischen den Phasen, bis ein thermodynamisches Gleichgewicht erreicht
ist. Die Triebkraft fu¨r den Verteilungsprozess ist das chemische Potential. Das chemische
Potential µi eines Stoffes i in einer realen Flu¨ssigkeit ist mit Gleichung 2.13 gegeben.
µi = µ
◦
i +RT ln ai (2.13)
µi chemisches Potential von i in realer Flu¨ssigkeit [kJ/mol]
µ◦i chemisches Potential von i bei Standardbedingungen [kJ/mol]
ai Aktivita¨t von i [−]
Die Aktivita¨t ai ist mit Gleichung 2.14 definiert. Der Aktivita¨tskoeffizient γi ist ein Maß
fu¨r die Nichtidealita¨t einer Lo¨sung. Fu¨r den Fall der unendlichen Verdu¨nnung gilt γi → 1.
ai = xi · γi (2.14)
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ai Aktivita¨t von i [−]
xi Molenanteil von i [−]
γi Aktivita¨tskoeffizient von i in realer Lo¨sung [−]
Das Verteilungsgleichgewicht ist erreicht, wenn das chemische Potenzial einer Substanz i
in beiden Phasen identisch ist. In diesem Fall gilt Gleichung 2.15.
x1i · γ1i = x2i · γ2i (2.15)
x1i Molenanteil von i in Phase 1 [−]
x2i Molenanteil von i in Phase 2 [−]
γ1i Aktivita¨tskoeffizient von i in Phase 1 [−]
γ2i Aktivita¨tskoeffizient von i in Phase 2 [−]
Die experimentelle Bestimmung von Verteilungsgleichgewichten ist zeit- und arbeits-
aufwendig, so dass versucht wird, sie mittels in-silico-Methoden vorauszusagen. Zum
Einsatz kommen dabei vorwiegend Aktivita¨tskoeffizientenmodelle, wie z.B. UNIFAC
[Wienke u. Gmehling, 1998] als auch quantenmechanisch basierte Methoden, wie z.B.
COSMO-RS [Eckert, 2003].
2.4.2 Vorhersage thermodynamischer Fluideigenschaften
Da die experimentelle Bestimmung thermodynamischer Zusta¨nde von Reinstoffen und
Stoffgemischen zeit- und arbeitsaufwendig ist, werden ha¨ufig erga¨nzend modellbasierte
Techniken fu¨r die Vorhersage eingesetzt.
Zu unterscheiden ist zwischen zwei unterschiedlichen Ansa¨tzen. Der erste Ansatz basiert
auf Inter- oder Extrapolation bestehender experimenteller thermodynamischer Daten und
ist somit nur anwendbar, wenn bereits experimentelle Daten vorliegen. Aktivita¨tskoeffizi-
entenmodelle, wie z.B. das NRTL- oder das UNIQUAC-Modell, oder Zustandsgleichungs-
modelle, wie z.B. die Soave-Redlich-Kwong- oder die Peng-Robinson-Zustandsgleichung
geho¨ren zu diesen Ansa¨tzen.
Der zweite Ansatz ist unabha¨ngig von experimentellen Daten. Vorhersagen der thermody-
namischer Stoffdaten werden nur von der Moleku¨lstruktur abgeleitet. Dieser zweite Ansatz
la¨sst sich wiederum in strukturinterpolierende Gruppenbeitragsmodelle, in Monte Carlo
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/ Molekular dynamische Simulationen, in Kontinuumssolvensmodelle und COSMO sowie
in COSMO-RS einteilen.
Strukturinterpolierende Gruppenbeitragsmodelle geho¨ren hiervon zu den bekanntesten
Methoden zur Vorhersage von Aktivita¨tskoeffizienten und anderen thermophysischen Stof-
feigenschaften in Multikomponentenmischungen. Bei Gruppenbeitragsmodellen werden
Moleku¨le in Form funktioneller Gruppen dargestellt. Butanol kann z.B. durch eine CH3,
zwei CH2 und eine CH-OH-Gruppe dargestellt werden. Jede der funktionellen Gruppen
liefert einen Beitrag zur thermophysischen Kenngro¨ße des Moleku¨ls in seiner Interaktion
mit anderen Moleku¨len, die ebenfalls als Summe funktioneller Gruppen dargestellt wer-
den. Die Beitra¨ge der funktionellen Gruppen fu¨r ein Moleku¨l sowie deren Interaktion mit
anderen Moleku¨len werden mit Hilfe der Algorithmen des Gruppenbeitragsmodells zur
gewu¨nschten thermophysischen Stoffeigenschaft agreggiert. Die entsprechenden Gruppen-
und Interaktionsbeitra¨ge werden aus einer Vielzahl experimenteller Daten gewonnen und
in tabellierter Form bereitgestellt. Unter den vielen publizierten Gruppenbeitragsmodel-
len ist UNIFAC [Fredenslund u. a., 1975] und die Weiterentwicklung modified UNIFAC
[Weidlich u. Gmehling, 1987; Gmehling u. a., 1993, 1998, 2002] die wahrscheinlich am
weitesten verbreitete. Eine gute Zusammenfassung zur UNIFAC Theorie findet sich in
Sandler [2006]. Eine Darstellung zum aktuellen Stand von modified UNIFAC findet sich
in Gmehling u. a. [2002].
Molekular Dynamik ist eine Computersimulationstechnik, in der die Bewegungsgleichung
interagierender Atome oder Moleku¨le bis zum Gleichgewichtszustand gelo¨st wird. Der
Unterschied zur Monte-Carlo Simulation ist, dass die Trajektorie eines Moleku¨ls in einem
Moleku¨lensemble deterministisch beschrieben wird, wa¨hrend in der Monte-Carlo Simula-
tion ein stochastischer Ansatz gewa¨hlt wird [Allen u. Tildesley, 1989; Landau u. Binder,
2000; Binder u. a., 2004].
Bei Kontinuumssolvensmodellen wird die Interaktion des gelo¨sten Moleku¨ls mit dem Lo¨-
sungsmittel nicht als Interaktion mit diskreten Lo¨sungsmittelmoleku¨len betrachtet. Hier
wird das Lo¨sungsmittel als dielektrisches Kontinuum mit der Dielektrizita¨tszahl ε betrach-
tet, in die das gelo¨ste Moleku¨l in einer Kavita¨t eingebettet ist. In der Literatur finden sich
eine Vielzahl an Kontinuumssolvensmodellen, die sich in zwei wesentlichen Punkten un-
terscheiden: zum einen in der Konstruktion der Kavita¨t um das gelo¨ste Moleku¨l und zum
anderen, wie die elektrostatische Interaktion zwischen gelo¨stem Moleku¨l und Lo¨sungsmit-
tel beschrieben und die sich daraus ergebende dielektrische Randbedingung gelo¨st wird.
Einen guten U¨berblick u¨ber die verschiedenen Kontinuumssolvensmodelle findet sich in
Tomasi [2004] und Tomasi u. a. [2005].
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Bei beliebig geformten Kavita¨ten sind die Rechnungen fu¨r die dielektrischen Randbe-
dingungen sehr aufwendig. Klamt u. Schuurmann [1993] umgehen mit ihrem Conductor-
like Screening Model COSMO diese dielektrischen Randbedingungen und vereinfachen
die Rechnungen, indem sie anstatt eines Dielektrikums einen idealen Leiter verwenden.
Eine COSMO-Rechnung liefert die Abschirmungsladungen, die auf der Grenzfla¨che des
Moleku¨ls zu einem fiktiven, das Moleku¨l einbettenden, elektrisch leitenden Medium in-
duziert wu¨rden [Spuhl u. a., 2003]. Die Oberfla¨che der Kavita¨t wird in kleine Segmente
diskretisiert, so dass auf jedem Segment eine konstante Abschirmungsladungsdichte vor-
liegt, mit der dann die Abschirmladung in einem idealen Leiter berechnet werden kann
[Klamt u. Eckert, 2000]. Da die Abschirmladung in einem ideal leitendem Lo¨sungsmittel
berechnet wurde, wird sie anschließend mittels eines Faktors fu¨r das Lo¨sungsmittel mit
der Dielektrizita¨tskonstante ε skaliert.
2.4.3 COSMO-RS
Das COSMO-RS Modell baut auf dem Ergebnis einer COSMO-Rechnung auf und wurde
ebenso wie das COSMO-Modell von Klamt [1995] entwickelt. Eine COSMO-Rechnung
basiert auf einer quantenmechanischen Moleku¨lberechnung mittels Dichtefunktionaltheo-
rie (DFT) und liefert neben der Abschirmungsladung, die Moleku¨lgeometrie und -energie
[Klamt u. a., 1998]. Das COSMO-RS Modell kann gedanklich in eine mikroskopische und
eine makroskopische Ebenen unterteilt werden. Auf einer mikroskopischen Ebene wird zu-
na¨chst die molekulare Interaktion einzelner Moleku¨le bzw. Oberfla¨chensegmenten, die aus
der COSMO-Rechnung erha¨ltlich sind, betrachtet. Dazu wird das Fluid als Ensemble dicht
gepackter ideal abgeschirmter Moleku¨le modelliert, bei dem jedes Oberfla¨chensegment
eines Moleku¨ls in engen Kontakt mit einem anderen tritt und hierfu¨r die Interaktions-
energie berechnet. Auf der zweiten Ebene erfolgt dann mittels statistischer Thermodyna-
mik der U¨bergang zu makroskopischen, thermodynamische Eigenschaften von Reinstoffen
und Stoffgemischen. Es wird die Ha¨ufigkeitsverteilung der im Ensemble vorkommenden
Oberfla¨chensegmente mit ihren Oberfla¨chenladungsdichten bestimmt. Dann wird mit Hil-
fe der Interaktionsenergie das chemische Potential eines Oberfla¨chensegments berechnet
und dann durch Integration u¨ber die gesamte Oberfla¨che eines Moleku¨ls das chemische
Potential einer Komponente i berechnet.
Bei dem so berechneten chemischen Potential handelt es sich um ein pseudo-chemisches
Potential, das jedoch geeignet ist, um davon makroskopische, thermodynamische Stof-
feigenschaften abzuleiten [Eckert u. Klamt, 2002], wie z.B. Verteilungsgleichgewichte und
Aktivita¨tskoeffizienten [Eckert, 2003].
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3.1 Gera¨te
Gera¨t Hersteller, Typ, Ort, Land
4x45◦-Schra¨gblattru¨hrer Baacklab Laborbedarf, Edelstahl, Schwerin, Deutschland
4x90◦-Blattru¨hrer Baacklab Laborbedarf, Edelstahl, Schwerin, Deutschland
Abgasmessschrank Emerson Process Management, Fisher Rosemount NGA
2000, 0 - 20 % CO2, Haan, Deutschland
CO2-Sensor Madur, madIR-A01 0-5000 ppm, Tamm, Deutschland
Digitalkamera Olympus C-3040ZOOM, Tokyo, Japan
Drehmomentmessung Hitec-Zang, Visco-Pakt rheo-110, Deutschland
GC-Gera¨t Varian, CP-3800, Palo Alto, USA
GC-Sa¨ule Varian, CP-7717, Palo Alto, USA
GC-Sa¨ule CS-Chromatographie Service, FS-FFAP-CB-0.25,
Langerwehe, Deutschland
HPLC-Gera¨t Beckmann Coulter, System Gold, Fullerton, USA
HPLC-Vorsa¨ule CS-Chromatographie Service, Organic Acid Resin,
40 x 8 mm, Langerwehe, Deutschland
HPLC-Sa¨ule CS-Chromatographie Service, Organic Acid Resin,
300 x 8 mm, Langerwehe, Deutschland
Ku¨hl-Aggregat Julabo Labortechnik, F20 HC 5, Seelbach, Deutschland
Leuchtstoffro¨hre Du¨wi, 8W, Breckerfeld, Deutschland
Massendurchflussregler Bronkhorst HI-TECH, 400 ml/min, F-201C-FB-33-V,
Ruurlo, Niederlande
Massendurchflusssteuerung Bronkhorst Ma¨ttig, EASE+MiniTERM
Unna, Deutschland
Membranpumpe LEWA, LEWALab M5, Leonberg, Deutschland
Partikelmessgera¨t Beckham Coulter, LS 100Q, Fullerton, USA
Reaktor HWS-Labortechnik, Typ ADAV, Mainz, Deutschland
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Gera¨t Hersteller, Typ, Ort, Land
Ru¨hrmotor IKA Werke, 60-2000 1/min, Typ RW20,
Staufen, Deutschland
Signalwandler Advantech, ADAM-4018, -4024, -4520, Teipei, Taiwan
Tachometer Dr. E. Horn, Hornel HT4100, Scho¨naich, Deutschland
Temperatursensor PT-100 DIN, Fa. Conrad-Elektronik,
Hirschau, Deuschland
Vials CS-Chromatographie Service, Vials mit PTFE
Dichtscheibe, Langerwehe, Deutschland
Videokamera Sony, DCR-TRV890E, Tokyo, Japan
Viskosimeter Paar Physica, Rheolab MC1, Stuttgart, Deutschland
Wasserbad Lauda, MGW Lauda R400, Lauda, Deutschland
Waage Kern & Sohn, Typ EW 0-3000 g, Balingen, Deutschland
3.2 Software
Beschreibung Softwarename, Version, Lizenzart, Hersteller
Bildanalyse UTHSCSA ImageTool, 3.0, free of charge, University
of Texas Health Science Center in San Antonio, USA
Bildaufnahme Digitalkamera Cam2Com, 2.2.2.28, free of charge, Sabsik,
Sergei Menchenin, USA
Bildaufnahme Videokamera Capture Studio Professional, 4.05, freeware,
Bitwelder Productions, Paul Foster,USA
Drehmomentmessung mit
LabView
Zhang Motor, 0.1, Lehrstuhl fu¨r Bioverfahrenstechnik,
RWTH Aachen, Deutschland
Entwicklungsumgebung
Process Control System
LabView, 6.1, kommerziell, National Instruments, USA
Fotobearbeitung Corel Photopaint, 10.0, kommerziell,
Corel Corporation, USA
Fotokonvertierung ImageMagick, 6.2.5, GNU GPL, ImageMagick
Studio LLC, USA
Iterator fu¨r COSMO-RS Verteilungsiterator, 1.1, Lehrstuhl fu¨r Bioverfahrens-
technik, RWTH Aachen, Deutschland
Mathematikprogramm Maple V, Release 5, kommerziell, Waterloo Maple Inc.,
Waterloo, Kanada
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Beschreibung Softwarename, Version, Lizenzart, Hersteller
Modellierung und Simulation gPROMS, 3.0.3, kommerziell,
PSEnterprise, Großbritannien
Moleku¨le zeichnen GaussView, 3.09, kommerziell, Gaussian Inc.,
Wallingford, USA
Perl-Script fu¨r Suspendieren
und Mischen
YUVconvert.pl, 1.2, Lehrstuhl fu¨r Bioverfahrenstech-
nik, RWTH Aachen, Deutschland
Quantenmechanische
Rechnungen
TURBOMOLE, 5.7.1, kommerziell, COSMOlogic,
Deutschland
Reaktorsteuerung mit
LabView
Reaktor mit Waage 2005, 0.1, Lehrstuhl fu¨r Bioverfah-
renstechnik, RWTH Aachen, Deutschland
Serviceprogramm
CO2-Sensor
maMoS, 1.71, kommerziell, Madur, Deutschland
Statistische Thermodynamik COSMOtherm, C2.1-0104/C2.1-0105, kommerziell,
COSMOlogic, Deutschland
Steuer- & Auswertesoftware
Partikelsizer
Coulter LS32, 3.01, Beckman Coulter, USA
Steuer- & Auswertesoftware
Viskosimeter
US200, 1.80, Paar Physica, Deutschland
Videoaufnahme Windows Movie Maker, 2.1.4026.0, kommerziell,
Microsoft Corporation, USA
Videofilmbearbeitung VirtualDub, 1.6.7.23538, GNU,
virtualdub.org, Avery Lee, USA
3.3 Chemikalien, Enzyme und Cofaktor
Alle Chemikalien wurden in p.a. Qualita¨t eingesetzt. Alle Lo¨sungsmittel wurden in HPLC
Qualita¨t eingesetzt.
Chemikalie Hersteller
Acetophenon Merck, Darmstadt, Deutschland
Cl-Acetophenon Merck, Darmstadt, Deutschland
Ameisensa¨ure Fluka, Seelze, Deutschland
Antifrogen N Clariant, Sulzbach, Deutschland
Bengal Rose B Fluka, Seelze, Deutschland
CO2-Pru¨fgas Praxair, Berlin, Deutschland
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Chemikalie Hersteller
CO2-Pru¨fgas Westfalen AG, Mu¨nster, Deutschland
1-Chlor-Acetophenon Merck, Darmstadt, Deutschland
(S)-2-Chlor-Phenylethanol Merck, Darmstadt, Deutschland
Dithiothreitol Roth, Karlsruhe, Deutschland
n-Dekan Fluka, Seelze, Deutschland
n-Hexan Roth, Karlsruhe, Deutschland
Isopropanol Fluka, Seelze, Deutschland
LEO30 Bayer, Leverkusen, Deutschland
Manugel c© DJX Alginat Monsanto, Hamburg, Deutschland
Natriumcarbonat wasserfrei Fluka, Seelze, Deutschland
Natriumhydroxid Roth, Karlsruhe, Deutschland
(S)-1-Phenylethanol Fluka, Seelze, Deutschland
Polyvinylalkohol MW10-98 Fluka, Seelze, Deutschland
Polyethylenglykol (PEG) 4000 Serva, Heidelberg, Deutschland
Polyethylenglykol (PEG) 10000 Fluka, Seelze, Deutschland
Polyvinylpyrrolidon (PVP) Luviskol K90 BASF, Ludwigshafen, Deutschland
Silikono¨l (Baysilone c©-O¨l), M3 Bayer, Leverkusen, Deutschland
Tetrachlorkohlenstoff Riedel-deHae¨n, Seelze, Deutschland
Toluol Roth, Karlsruhe, Deutschland
TEA Puffer Roth, Karlsruhe, Deutschland
Candida parapsilosis (CPCR)
Ein Teil der verwendeten Alkohol-Dehydrogenase wurden vom Lehrstuhl fu¨r Biotechno-
logie der RWTH Aachen hergestellt und fu¨r die Versuche bereitgestellt. Diese verwendete
Carbonyl-Reduktase (Alkohol: NAD Oxidoreduktase, EC 1.1.1.1) wurde aus Candida pa-
rapsilosis DSM 70125 (aus der Deutschen Sammlung von Mikroorganismen und Zellkul-
turen, DSMZ, Braunschweig) isoliert und aufgereinigt. Das resultierende, zur Immobili-
sierung verwendete Lyophilisat, besaß eine spezifische Aktivita¨t von durchschnittlich 1,95
U/mg, bezogen auf das Standardsubstrat Acetylbuttersa¨ureethylester [Steinsiek, 2006].
Ein weiteres CPCR-Pra¨parat wurde von der Fa. X-Zyme rekombinant aus E.coli bezo-
gen. Dieses Pra¨parat hatte eine Aktivita¨t von ca. 94 U/mL bezogen auf Acetylbuttersa¨u-
reethylester [Steinsiek, 2006].
Formiat-Dehydrogenase aus Candida boidinii (FDH)
Die verwendete Formiat-Dehydrogenase wurde vom Lehrstuhl fu¨r Biotechnologie der RW-
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TH Aachen hergestellt und fu¨r die Versuche bereitgestellt. Diese FDH (Formiat: NAD
Oxidoreduktase, EC 1.2.1.2) wurde aus dem rekombinanten E.coli Stamm JM 101, mit
dem Plasmid pBTac-FDH, isoliert und aufgereinigt und mit 50% Glycerin bei -20◦C gela-
gert. Sie besaß eine spezifische Aktivita¨t von durchschnittlich 1,8 U/mg [Steinsiek, 2006].
Cofaktoren
Der reduzierte Cofaktor NADH+H+ (β-Nicotinamid Adenin Dinucleotid, reduziertes Di-
Natrium-Salz, >99,5%), wurde von der Fa. Ju¨lich Fine Chemicals (Ju¨lich) bezogen.
3.4 Analytik
Die Konzentration von Acetophenon, (S)-1-Phenylethanol, Chlor-Acetophenon und (S)-
2-Chlor-Phenylethanol in Hexan wurde gaschromatographisch bestimmt. Die gaschroma-
tograpische Analysenmethoden sind in Tabelle 3.7 dargestellt. Ameisensa¨ure wurde in
wa¨ssriger Lo¨sung mittels HPLC bestimmt. Die HPLC-Methode ist in Tabelle 3.8 darge-
stellt.
Tabelle 3.7: GC-Analytik
Parameter Acetophenon Cl-Acetophenon
(S)-1-Phenylethanol (S)-2-Cl-Phenylethanol
GC Varian CP-3800 Varian CP-3800
Sa¨ule Varian CP7717 CS-Chromatographie
FS-FFAP-CB-0.25
Detektor FID FID
Split 1:50 1:20
Tra¨gergas 0,8 ml/min N2 0,8 ml/min N2
Injektortemperatur 230◦C 210◦C
Detektortemperatur 280◦C 250◦C
Anfangstemperatur 40◦C fu¨r 3 min 40◦C fu¨r 6 min
Temperaturerho¨hung 20◦C/min bis 130◦C 20 ◦C/min bis 180 ◦C
Mitteltemperatur 130◦C fu¨r 1 min
Temperaturerho¨hung 10◦C/min bis 185◦C
Endtemperatur 185◦C fu¨r 10 min 180◦C fu¨r 4 min
Interner Standard Dekan Dekan
Retentionszeiten:
Acetophenon 12,8 min
(S)-1-Phenylethanol 13,6 min
Cl-Acetophenon 13,4 min
(S)-1-Cl-Phenylethanol 14,3 min
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Tabelle 3.8: HPLC-Analytik
Parameter Ameisensa¨ure
HPLC Beckmann Coulter System Gold
Vorsa¨ule Organic Acid Resin, CS, 40 x 8 mm
Sa¨ule Organic Acid Resin, CS, 300 x 8 mm
Laufmittel 2 mmol/L H2SO4
Laufmittelgeschwindigkeit 0,6 ml/min
Temperatur 60 ◦C const.
Tabelle 3.9: Parameter der verwendeten Reaktorkonfigurationen
Formelzeichen Bedeutung Klo¨pperboden Konus Flachboden
Dr Reaktordurchmesser 0,1 m 0,1 m 0,1 m
H0 Flu¨ssigkeitsho¨he 0,1 m 0,1 m 0,1 m
VL Flu¨ssigkeitmenge 0,690 l 0,666 l 0,776 l
h2 Ru¨hrereinbauho¨he 0,02 m 0,025 m 0,02 m
bS Stromsto¨rerbreite 0,01 m 0,01 m 0,01 m
hk Konusho¨he - 0,02 m -
dk Konusdurchmesser - 0,068 m -
dr Ru¨hrerdurchmesser s. Tabelle 3.2
h1 Ru¨hrerblattho¨he s. Tabelle 3.2
3.5 Ru¨hrreaktor
Bei dem Reaktor handelte es sich um ein zylindrisches, transparentes Planschliff-
Reaktionsgefa¨ß mit Temperiermantel, PTFE-Bodenauslaufventil und Laborflansch DN
100 mit Nut der Fa. HWS - Labortechnik. Der Korpus bestand aus Borosilikatglas, wel-
ches chemikalien- und temperaturbesta¨ndig war und im Spektralbereich von ca. 310 bis
2200 nm eine vernachla¨ssigbare Absorption aufwies. Der Reaktor wurde mittels eines
Einha¨ngeverbinders der Fa. HWS in ein Tragegestell eingeha¨ngt.
Es wurden 4 Stromsto¨rer aus Edelstahl als zusa¨tzlicher Einbau verwandt. Der Klo¨pperbo-
den konnte durch Einsatz eines Konus aus Edelstahl oder einer flachen Edelstahlscheibe
variiert werden. Alle sich daraus ergebenden Reaktorkonfigurationen mit Bemaßungen
sind in Abbildung 3.1 dargestellt. Die Bemaßungszahlen sind in Tabelle 3.9 aufgelistet.
Fu¨r die Konfiguration mit Klo¨pperboden ergibt sich ein Flu¨ssigkeitsvolumen von 690 ml,
fu¨r die Konfiguration mit Konus von 666 ml und fu¨r die Konfiguration mit Flachboden
von 776 ml.
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Abbildung 3.1: Technische Zeichnung der verwendeten Reaktorkonfigurationen; A:
Klo¨pperboden, B: konischer Boden, C: Flachboden
Es wurden die in Abbildung 3.2 dargestellten 45◦-Schra¨gblattru¨hrer (45◦-SBR) oder 90◦-
Blattru¨hrer (90◦-BR) aus Edelstahl 1.4301 benutzt. Die Dimensionen der Ru¨hrer sind in
Tabelle 3.10 aufgelistet.
Abbildung 3.2: Bilder der verwendeten Ru¨hrertypen. Links: 45◦-Schra¨gblattru¨hrer,
Rechts: 90◦-Blattru¨hrer
Fu¨r Suspendierversuche, Mischversuche und zur Messung des Leistungseintrages wurde
der Reaktor ohne Deckel betrieben. Die Ru¨hrer wurden u¨ber ein M8-Gewinde an die
Ru¨hrerachse geschraubt. Die Ru¨hrerachse hat einen Durchmesser von 8 mm, eine La¨nge
von 120 mm und wurde direkt im Spannfutter des Ru¨hrmotors befestigt.
Fu¨r Reaktionsversuche wurde der Reaktor mit einem Planschliffdeckel mit PTFE-
Dichtungsring verschlossen und mit dem Planschliff-Einha¨ngeverbinder der Fa. HWS fi-
xiert. Der Deckel verfu¨gte u¨ber einen Mittel- und vier schra¨ge Seitenha¨lse mit Normschliff
29/32. Die Ru¨hrer wurden u¨ber ein M8-Gewinde an die Ru¨hrerachse geschraubt. Die
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Tabelle 3.10: Parameter der verwendeten Ru¨hrertypen
Ru¨hrertyp Ru¨hrer- Ru¨hrer- Anzahl der Anstellwinkel Newton
durch- blatt- Ru¨hrer- der Ru¨hrer- -Zahl
messer dr ho¨he h1 bla¨tter z bla¨tter α Ne
45◦-Schra¨gblattru¨hrer 0,055 m 0,01 m 4 45◦ 2,6
90◦-Blattru¨hrer 0,055 m 0,014 m 4 90◦ 6,3
Ru¨hrerachse hatte einen Durchmesser von 10 mm und eine La¨nge von 300 mm. Sie wurde
durch einen Ru¨hrerverschluss mit PTFE-Fu¨hrungshu¨lse im Planschliffdeckel gefu¨hrt und
u¨ber eine flexible Ru¨hrkupplung aus Gummi mit dem Ru¨hrmotor verbunden.
In allen Versuchen außer den Versuchen zum Leistungseintrag wurde der Ru¨hrmotor (Jan-
ke&Kunkel IKA-Werk) benutzt. Die Ru¨hrerdrehzahl wurde manuell mit Hilfe des digitalen
Tachometers Hornel HT4100 eingestellt.
3.6 Bestimmung des durchschnittlichen Leistungsein-
trags
Die Versuche zur durchschnittlichen Energiedissipationsrate wurden im 1L-Laborreaktor
mit dem 45◦-SBR und dem 90◦-BR durchgefu¨hrt. Die Bodenform des Reaktors war ein
Klo¨pperboden. Der Reaktor wurde mit den viskosen Flu¨ssigkeiten so befu¨llt, dassH0 = Dr
war. In den Versuchen zum Leistungseintrag wurde der Ru¨hrmotor mit Drehmomentmes-
sung (Hitec-Zang, Visco-Pakt rheo-110) benutzt. Der Motor wurde mittels einer Steuerbox
u¨ber ein RS232-Kabel an einen PC angeschlossen. Drehzahl, Wartezeit und Messzeit wur-
den mit Hilfe eines in Labview (Version 6.0, National Instruments, USA) programmierten
Steuerprogramms (
”
Zang Motor“) dem Motor vorgegeben und das Messdrehmoment wie-
derum ausgelesen.
Um ein vollsta¨ndiges Ne − Re-Diagramm zu erzeugen, sind auch Drehmomentmessun-
gen bei kleinen Re-Zahlen durchzufu¨hren. Da die Messauflo¨sung der verwendeten Dreh-
momentmessung bei kleinen Re-Zahlen und damit kleinen Drehzahlen in Wasser nicht
ausreichend war, wurden Drehmomentmessungen bei ho¨heren Drehzahlen bei gleichzeitig
erho¨hter Viskosita¨t der flu¨ssigen Phase durchgefu¨hrt.
Ho¨herviskose Flu¨ssigkeiten wurden als PEG bzw. PVP-Lo¨sungen hergestellt. Mit PEG
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4000 wurden Lo¨sungen mit 330 g/l und 550 g/l, mit PEG 10000 Lo¨sungen mit 530 g/l
und 800 g/l und mit PVP Lo¨sungen mit 180 g/l und 225 g/l angesetzt. Da die Viskosita¨t
frisch angesetzter Lo¨sungen innerhalb der ersten 24 h noch leicht ansteigt, dann aber stabil
bleibt [Peter, 2006], wurde die Viskosita¨t erst nach 24 h nach dem Ansetzen bestimmt
und dann zeitnah im Ru¨hrversuch eingesetzt.
Die Viskosita¨t der Lo¨sungen wurde mit einem Viskosimeter (Paar Physica, Rheolab MC1)
nach dem Kegel-Platte-Prinzip bestimmt. Es wurde der Messkegel 91/9 (O¨ffnungswinkel
1◦, Kegelspitzenabstand 25 µm) und die Steuerungs- und Auswertesoftware US200 (Ver-
sion 1.80, Paar Physica, Deutschland) verwendet. Wa¨hrend einer Viskosita¨tsbestimmung
wurde die Scherrate von 3 s−1 bis auf max. 3000 s−1 erho¨ht. Fu¨r die Viskosita¨tsbestim-
mung wurden nur Messwerte des Viskosimeters herangezogen, die zwischen 1 mNm und
50 mNm Drehmoment bei der Messwertaufnahme lagen. Die Temperatur bei den Visko-
sita¨tsmessungen als auch bei den Leistungseintragsmessungen betrug 23 ◦C.
PVP-Lo¨sungen weisen bei erho¨hten Lo¨sungskonzentrationen ein strukturviskoses Fließ-
verhalten auf, bei dem die Viskosita¨t bei steigender Scherrate abfa¨llt [Peter, 2006]. Dieses
Verhalten kann u¨ber weite Scherratenbereiche durch das Ostwald-DeWale-Gesetz (Glei-
chung 3.1) beschrieben werden.
η = K · γ˙m−1 (3.1)
η dynamische Viskosita¨t [mPa·s]
K Konsistenzfaktor [Pa·sm]
γ˙ Scherrate [1/s]
m Fließindex [−]
Fu¨r die Berechnung der Re-Zahl in geru¨hrten Flu¨ssigkeiten mit strukturviskosem Fließ-
verhalten wird die effektive dynamische Viskosita¨t ηeff beno¨tigt, fu¨r deren Bestimmung
wiederum die effektiv wirkende Scherrate γ˙eff notwendig ist. Metzner u. Otto [1957] zeig-
ten, dass die effektiv wirkende Scherrate γ˙eff und die Ru¨hrerdrehzahl nach Gleichung 3.2
linear abha¨ngig sind.
γ˙eff = kMO · n (3.2)
γ˙eff effektiv wirkende Scherrate [1/s]
kMO Metzner-Otto Koeffizient [−]
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Der Metzner-Otto Koeffizient kMO ist im laminaren Stro¨mungsregime eine Konstante und
ist nur vom Ru¨hrertyp abha¨ngig [Doraiswamy u. a., 1994; Wassmer u. Hungenberg, 2005].
Wird Gleichung 3.2 in Gleichung 3.1 eingesetzt, kann mit der resultierenden Gleichung
3.3 die effektive Viskosita¨t ηeff als Funktion der Ru¨hrerdrehzahl n berechnet werden.
ηeff = K · (kMO · n)m−1 (3.3)
3.7 Bestimmung des maximalen Leistungseintrags
Die maximale Energiedissipationsrate wurde mittels Dispergierversuche bestimmt. Fu¨r die
Dispergierversuche wurde ein von Buechs u. Zoels [2001] entwickeltes Stoffsystem verwen-
det, das dispers, koaleszenzgehemmt und dichtebalanciert ist. Das System sollte dispers
und koaleszenzgehemmt sein, damit die maximale Tropfengro¨ße nur eine Funktion der
maximalen Energiedissipationsrate und nicht des Apparates ist [Davies, 1987]. Das Sys-
tem musste dichtebalanciert sein, damit Sinkvorga¨nge der Tropfen nicht das Messergebnis
beeinflussen [Buechs u. Zoels, 2001].
Das Dispersionssystem bestand aus 87 vol-% Trispuffer (40 mM, pH=7) und 10 vol-%
LEO30 (5 g/l) als kontinuierliche Phase, und 3 vol-% (4:1-vol) Toluol:Tetrachlorkohlenstoff
als disperse Phase. Der Trispuffer in der kontinuierlichen Phase gewa¨hrleistet einen kon-
stanten pH-Wert. LEO30 ist ein Emulgator, der als Koaleszenzhemmer dient. Die Vis-
kosita¨t der dispersen Phase betrug 0,7 mPa · s, ihre Dichte war 1000 kg/m3 und die
Grenzfla¨chenspannung zwischen den flu¨ssigen Phasen betrug 4,7 mNm [Peter, 2006].
Es wurden im 1L-Laborreaktor Dispergierversuche mit dem 45◦-SBR und dem 90◦-BR
durchgefu¨hrt. Die Bodenform des Reaktors war ein Klo¨pperboden. Der Reaktor wurde
mit dem Dispersionssystem befu¨llt, so dass H0 = Dr war. Es wurden wie in Tabelle 3.11
dargestellt, Drehzahlen zwischen 150 1/min und 760 1/min eingestellt. 134 1/min ist die
Mindestdrehzahl fu¨r vollausgebildetet Turbulenz. Sie wurde zuna¨chst mit Gleichung 2.5
abgescha¨tzt, in die die Gleichungen 2.7, 2.9 und 2.10 eingesetzt wurden. Beginnend bei
der kleinsten Drehzahl wurde die Drehzahl nach 2 Stunden immer auf die na¨chst ho¨here
eingestellt.
Nach 2 Stunden ist der Dispergierprozess erfahrungsgema¨ß bereits weit vorangeschritten,
jedoch noch nicht abgeschlossen. Die weitere leichte Abnahme des maximalen Tropfen-
durchmessers ist im Vergleich zum Einfluss der Dispergierbedingungen vernachla¨ssigbar
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Konno u. Saito [1987]. Sie stellt somit einen guten Kompromiss zwischen Messgenauigkeit
und Messaufwand dar.
Tabelle 3.11: Drehzahlen fu¨r die Dispergierversuche
Ru¨hrertyp eingestellte Drehzahlen
4x45◦-SBR 160, 260, 360, 460, 560, 660, 760 1/min
4x90◦-BR 150, 300, 450, 600, 700 1/min
Der Reaktorflu¨ssigkeit wurden in Intervallen von 10 Minuten Proben von 1 ml mit einer
Pipette entnommen. Die Pipettenspitze wurde durch Abschneiden auf ca. 3 mm geweitet,
um bei der Flu¨ssigkeitsaufnahme eine zusa¨tzliche hydromechanische Belastung auf die
dispergierten Tropfen zu vermeiden. Die Probe wurde in eine Messku¨vette gegeben und
die Tropfengro¨ßenverteilungen mit einem Partikelmessgera¨t (Beckham Coulter, LS 100Q,
Fullerton, USA) gemessen. Die Funktionsweise des Partikelmessgera¨tes und die dazu gelie-
ferte Software (Coulter LS32, 3.01, Beckman Coulter, USA) sind in der Arbeit von Peter
[2006] ausfu¨hrlich beschrieben.
Die Messdatei des Partikelmessgera¨t liefert eine Tropfengo¨ßenverteilung als Volumensum-
menha¨ufigkeit. Die Tropfengro¨ßen sind dabei in Gro¨ßenklassen eingeteilt. Lage und Gren-
zen der Gro¨ßenklassen sind durch den Detektor des Messgera¨tes festgelegt. Die Volumen-
summenha¨ufigkeit wird mit Hilfe eines Excel-Skripts [Peter, 2006] in eine Volumendich-
teverteilung nach DIN 66141 umgerechnet.
Die Volumendichteverteilung weist zwei lokale Maxima auf. Ein Maximum findet sich
bei sehr kleinen Tropfendurchmessern. Dabei handelt es sich um ein Messartefakt, das
durch die Laserbeugemesstechnik entsteht [Teipel, 2002]. Solche artifiziellen Tropfenver-
teilungen werden ausgeblendet und nur Tropfengro¨ßenverteilungen beru¨cksichtigt, deren
Mediantropfendurchmesser u¨ber einem kritischem Durchmesser liegen. Dieser kritische
Durchmesser betra¨gt fu¨r das verwendete Partikelmessgera¨t 2,4 µm [Peter, 2006]. Das
zweite Maximum geho¨rt zur tatsa¨chlich gemessenen Tropfenverteilung.
An diese Volumendichteverteilung wird eine Gauß’sche Normalverteilungskurve angepasst.
Das Integral unter der gesamten Volumendichteverteilung ist definitionsgema¨ß 1 ebenso
wie das Integral unter der Gauß’schen Normalverteilungskurve. Da die Anpassung nur
an das zweite Maximum erfolgt, ist das Integral unter dieser Volumendichteverteilung
≤ 1. Diese Abweichung wird bei der Anpassung der Gauß’schen Normalverteilungskurve
beru¨cksichtigt, indem sie mit einem Anpassfaktor AG linear skaliert wird. Daraus folgt
die in Gleichung 3.4 dargestellte modifizierte Gauß’sche Normalverteilungskurve.
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qmNV (di) =
AG
σNV ·
√
2 · π · exp

−1
2
·
(
di − d50
σNV
)2 (3.4)
qmNV modifizierte normalverteilte Volumendichteverteilung [1/µm]
AG Anpassfaktor [−]
σNV Standardabweichung der Normalverteilung [µm]
d50 Mediantropfendurchmesser [µm]
di durchschnittlicher Tropfendurchmesser in Klasse i [µm]
Mit Hilfe der durch Anpassung ermittelten Parameter la¨sst sich dann mit Gleichung 3.5
der maximale Tropfendurchmesser ermitteln [Peter, 2006].
dmax = d50 + 2, 58 · σNV (3.5)
dmax maximaler Tropfendurchmesser [µm]
3.8 Hydrogelpartikel
3.8.1 Herstellung von Polyvinylalkohol-Partikeln
Fu¨r die Herstellung, wurde das Prinzip der thermoreversiblen Gelbildung angewandt
[Hartmeier, 1988]. 2,5 g Polyvinylalkohol und 2,5 g Polyethylenglykol wurden in 21 ml
VE-Wasser bei 90 ◦C unter Ru¨hren gelo¨st. Nach Abku¨hlen der Lo¨sung auf Raumtempe-
ratur erfolgte die Zugabe von 75 mg NaOH in 1,5 ml VE-Wasser. Anschließend wurde
der pH-Wert mit 37% HCl- bzw. obiger NaOH-Lo¨sung auf 7,5 eingestellt. Im Fall ei-
nes Suspendierversuches wurde die resultierende PVA-Lo¨sung direkt zur Herstellung der
Hydrogelpartikel verwandt. Dazu wurde die Lo¨sung mit einer Kanu¨le in -70 ◦C kaltes Sili-
kono¨l getropft, wo die Ausha¨rtung erfolgte. Die Hydrogelkugeln wurden mit dem Silikono¨l
langsam erwa¨rmt (u¨ber Nacht bei 4 ◦C, dann bei Raumtemperatur) und das anheftende
Silikono¨l anschließend mit n-Hexan abgewaschen. Im Fall eines CO2-Austreibversuches
wurde die PVA-Lo¨sung vor der Ausha¨rtung mit einer Natriumcarbonatlo¨sung (5,0344 g
Na2CO3 in 150 ml VE-Wasser mit pH > 9) im Verha¨ltnis 9:1 gemischt. Im Fall eines En-
zymversuches wurde die Natriumcarbonatlo¨sung durch eine Lo¨sung ersetzt, die CPCR,
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FDH und NADH+H+ und Natriumformiat sowie 1 ml Dithiothreitol als Oxidations-
schutz enthielt. Es resultierten schließlich Partikel, die 2 mM NADH+H+ aufwiesen und
je nach Versuch unter Standardbedingungen eine Aktivita¨t der CPCR u¨ber Acetylbut-
tersa¨ureethylester von 2 U/g, bzw. 4 U/g Partikel hatten. Je nach Versuch wurden 100
mM oder 11,8 mM Formiat immobilisiert. Die Aktivita¨t der FDH pro g Partikel wurde
stets gleich der Aktivita¨t der CPCR eingestellt. Polyvinylalkohol-Partikel fu¨r die Enzym-
versuche wurden vom Lehrstuhl fu¨r Biotechnologie der RWTH Aachen hergestellt und fu¨r
die Versuche bereitgestellt.
3.8.2 Herstellung von Alginat-Partikeln
Zur Herstellung von Alginatpartikel wurde das Prinzip der ionotropen Gelbildung an-
gewandt [Hartmeier, 1988]. Eine 2 %(w/w) wa¨ssrige Lo¨sung aus Natriumalginat wurde
mit Bengalrot eingefa¨rbt. Dann wurde die Lo¨sung durch eine Spritzenkanu¨le mit einen
Innendurchmesser von 1 mm in eine 2 %(w/w) CaCl2-Lo¨sung getropft, die wa¨hrend des
Eintropfens schwach geru¨hrt wurde. Nach einer Ausha¨rtezeit von 1 h in der CaCl2-Lo¨sung
wurden die Alginatpartikel entnommen, mit n-Hexan abgewaschen und in Hexan aufbe-
wahrt.
3.8.3 Charakterisierung der Hydrogelpartikel
Die u¨bliche Bezeichung Hydrogelkugel ist nicht korrekt, da die hergestellten Hydrogel-
partikel eher die Form eines Ellipsoids haben. Ein Ellipsoid unterscheidet sich von einer
Kugel dadurch, dass die Hauptradien rx, ry, rz der drei Raumkoordinaten x, y, z unter-
schiedlich lang sind. Die Projektion in die xy-Ebene ergibt die Projektionsfla¨che AE. Sind
rx = ry = rz = r wird der Ellipsoid eine Kugel mit Radius r genannt.
Die Projektionsfla¨che AE eines Ellipsoids berechnet sich mit Gleichung 3.6 und sein Vo-
lumen VE mit Gleichung 3.7.
AE = π · rx · ry (3.6)
AE Projektionsfla¨che [m
2]
rx Radius in x-Richtung [m]
ry Radius in y-Richtung [m]
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VE =
4
3
· AE · rz (3.7)
VE Ellipsoidvolumen [m
3]
rz Radius in z-Richtung [m]
Die Projektionsfla¨che AE mit dem la¨ngsten Hauptradius rx kann mit Hilfe der Bildanalyse
einer Fotografie entnommen werden. Anschließend wird der ku¨rzere Hauptradius ry nach
Umformung von Gleichung 3.6 berechnet. Bei bekannten Volumen des Ko¨rpers, kann dann
der dritte Hauptradius rz nach Umformung von Gleichung 3.7 berechnet werden.
Fu¨r die Bestimmung der Projektionsfla¨che mittels Fotografie wurde der Gesamtmenge
der Hydrogelpartikel eine Stichprobe mit etwa 600 Partikeln entnommen. Die Stichprobe
wurde auf ein Zellstofftuch gegeben, um das an ihnen haftende Lo¨sungsmittel zu entfernen.
Wie in Abbildung 3.3 dargestellt, wurde in einer Styroporbox eine 8W-Energiesparlampe
plaziert und mit einer milchige Acrylglasplatte abgedeckt. Auf dieser Platte wurde die
Stichprobe so verteilt, dass keine Hydrogelkugeln aneinander hafteten. Eine Stahlkugel mit
bekannten Radius wurde als Referenz zwischen die Kugeln gelegt. Mit einer Digitalkamera
(Olympus Digital C-3040ZOOM) wurden Fotos der gesamten Probe aufgenommen.
Abbildung 3.3: a) Apparat zur Bestimmung des Partikeldurchmessers dP ; b) Beispiel-
foto einer auf der Glasplatte platzierten Probe
Anschließend wurde eine Bildanalyse mit der Software UTHSCSA durchgefu¨hrt. Sie trennt
diskrete Objekte vom Bildhintergrund, za¨hlt sie aus und weist ihnen eine diskrete Fla¨che
sowie eine la¨ngste Achse zu. Durch Vergleich mit der Referenzkugel bekannter Gro¨ße, wur-
den die Projektionsfla¨chen und la¨ngsten Hauptachsen der Partikel berechnet. Von der Ge-
samtstichprobe wurde eine durchschnittliche Projektionsfla¨che AE und ein durchschnitt-
lich la¨ngster Hauptradius rx bestimmt und daraus die dazugeho¨rige ku¨rzere Hauptachse
ry in der Projektionsfla¨che AE berechnet. Die Sichprobenmasse wurde auf einer Feinwaage
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bestimmt und daraus die durchschnittliche Masse eines PartikelsmP berechnet. Die Stich-
probe wurde dann in einen 100 ml Messkolben gegeben, in dem sich 50 ml Hexan befanden
und die Volumena¨nderung abgelesen. Die resultierende Volumendifferenz entsprach dem
Stichprobenvolumen, aus dem dann mit bekannter Partikelanzahl aus der Bildanalyse das
durchschnittliche Volumen VP eines Partikels berechnet wurde. Mit der Annahme, dass
VP = VE ist, wurde dann der dritte Hauptradius rz des Ellipsoids berechnet.
Die Rundheit eines Partikels wurde mittels des Spha¨rizita¨tsfaktors ΨWa nach Wadell mit
Gleichung 3.8 berechnet. Fu¨r ein kugelfo¨rmiges Partikel gilt ΨWa = 1 [Allen, 1990].
ΨWa =
OK
OP
(3.8)
ΨWa Spha¨rizita¨tsfaktor nach Wadell [−]
OK Oberfla¨che einer volumengleichen Kugel [m
2]
OP tatsa¨chliche Oberfla¨che des Partikels [m
2]
Die Oberfla¨che einer volumengleichen Kugel OK wurde aus VP berechnet. Die tatsa¨chliche
Oberfla¨che des Partikels OP wurde aus den Radien rx, ry, rz des Ellipsoids berechnet. Die
Berechnung der Oberfla¨che eines Ellipsoids ist nicht elementar [Bianchi u. Gruber, 1987].
Sie wurde deshalb mit der Software Maple V durchgefu¨hrt, die ein Lo¨sungspaket fu¨r die
Oberfla¨chenberechnung eines Ellipsoids beinhaltet.
Die Dichte der Partikel wurde mit Gleichung 3.9 berechnet.
ρP =
mP
VP
(3.9)
ρP durchschnittliche Dichte eines Partikels [kg/m
3]
mP durchschnittliche Masse eines Partikels [kg]
VP durchschnittliches Volumen eines Partikels [m
3]
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3.9 Suspendierversuche
3.9.1 Versuchsaufbau
Der Glasreaktor wurde von einer Seite von zwei 8W Neonro¨hren durchleuchtet. Die Ne-
onro¨hren waren nebeneinander und mittig direkt am Reaktor angeordnet. Um gleich-
ma¨ßiges, diffuses Licht zu erzeugen, wurde zwischen Reaktor und Lampen ein weißes
Blatt Papier geheftet. Auf der gegenu¨berliegenden Seite wurden je nach Versuch auf einer
Hebebu¨hne eine Digitalkamera (Olympus C-3040ZOOM) oder eine Videokamera (Sony
DCR-TRV890E) plaziert.
Der Abstand der Kameralinsen zur Reaktormittelachse war konstant 4,5 H. Alle Kame-
rafunktionen wurden manuell eingestellt. Der ISO-Wert wurde auf 100 und der Weißab-
gleich auf Neonlicht gesetzt. Blende und Belichtungszeit wurden manuell so eingestellt,
dass ein kontrastreiches Bild entstand. Um gleichbleibende Lichtbedingungen wa¨hrend ei-
ner Versuchsreihe zu gewa¨hrleisten, wurde der gesamte Aufbau mit einem dunklen Tuch
abgedeckt.
Position und Entfernung der Kamera vom Reaktor wurde so gewa¨hlt, dass unter Beru¨ck-
sichtigung der Lichtbrechung am Glaskorpus des Reaktors die Laufla¨nge der Lichtstrahlen
um nicht mehr als 0,5% in vertikaler und 3,5% in horizontaler Richtung von einander abwi-
chen. Eine schematische Zeichnung des Versuchsaufbaus sowie ein Beispielfoto aus einem
Suspendierversuch ist in Abbildung 3.4 dargestellt.
H/2
Lichtquelle
Papierblatt
4,5H
Kamera
A B
Abbildung 3.4: A: Versuchsaufbau, B: Beispielphoto. 50 g Alginatkugeln in Toluol, Ko-
nischer Boden, 4x45◦-SBR, n=300 1/min
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Die Digitalkamera bzw. die Videokamera wurde mit einem PC verbunden. Kamerakon-
trolle und automatische Bildaufnahme wurde mit der Software Cam2Com fu¨r die Digital-
kamera und Software Capture Studio Professional fu¨r die Videokamera durchgefu¨hrt.
3.9.2 Versuchsdurchfu¨hrung
50 g Hydrogelpartikel, je nach Versuch aus PVA oder Alginat, wurden in den Reaktor
gegeben und mit organischem Lo¨sungsmittel, je nach Versuch Toluol oder Hexan, bis auf
H0 = Dr aufgefu¨llt. Die automatische Bildaufnahme wurde bei der Digitalkamera auf 1
Bild pro 10 Sekunden und bei der Videokamera auf 1 Bild pro Sekunde gesetzt.
Um die Partikelbewegung zu mitteln, mussten fu¨r jede Ru¨hrerdrehzahl mehrere Bilder auf-
genommen und ausgewertet werden. Die minimale Bilderanzahl, die aufgenommen werden
musste, wurde so berechnet, dass die Anzahl der aufgenommen Bilder multipliziert mit
der Belichtungszeit mindestens 35 Sekunden ergab.
Jedes Experiment wurde bei einer festen Ru¨hrerdrehzahl durchgefu¨hrt, wobei die Ru¨hrer-
drehzahl eines folgenden Experimentes im Drehzahlbereich von 100 1/min bis 300 1/min
in Schritten von 25 1/min und von 300 1/min bis 500 1/min in Schritten von 50 1/min
erho¨ht wurde. Nachdem eine neue Ru¨hrerdrehzahl eingestellt worden war, wurden 5 Mi-
nuten gewartet, damit sich die Suspension stabilisiert.
3.9.3 Versuchsauswertung Suspendieren
Die Versuchsauswertung basiert auf einer Bildauswertung und ist in vier Schritte unter-
teilt. Eine schematische Darstellung der vier Schritte ist in Abbildung 3.5 gegeben.
1. Die aufgenommenen Digitalbilder wurden in den Prima¨rfarben Rot, Gru¨n und Blau
gespeichert (RGB). Die Werte der drei Farben ko¨nnen Werte zwischen 0 und 255 an-
nehmen. Jeder dieser Farbwerte beinhaltet sowohl Farb- als auch Helligkeitsinforma-
tionen. Die Helligkeitsinformation, auch Luma Y genannt, kann mit Gleichung 3.10
durch eine gewichtete Summe der Rot-Gru¨n-Blau-Werte extrahiert werden [Poynton,
2003]. Die resultierende Luma Y repra¨sentiert die Lichtintensita¨t eine Bildpixels und
kann Werte zwischen 0 (schwarz) und 255 (weiß) annehmen.
Y = 0, 299 ·R′ + 0, 587 ·G′ + 0, 114 ·B′ (3.10)
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Abbildung 3.5: Schematische Darstellung des Suspendierversuchs. A: Umwandlung des
Farbfotos des Ru¨hrreaktors mit Suspension in ein Graustufenfoto. B:
Manuell Positionierung einer Segmentmaske u¨ber dem Foto. Berech-
nung des durchschnittlichen Grauwerts in jedem Segment eines Fotos.
C: Berechnung des durchschnittlichen Grauwerts in jedem Segment al-
ler Fotos einer Ru¨hrerdrehzahl. D: Berechnung der durchschnittlichen
Extinktion in jedem Segment aller Fotos einer Ru¨hrerdrehzahl.
Y Luma [−]
R′ Pixelwert fu¨r Rot [−]
G′ Pixelwert fu¨r Gru¨n [−]
B′ Pixelwert fu¨r Blau [−]
Dazu wurden die aufgenommenen Bilder mit der Software ImageMagick ins png-
format konvertiert. Anschließend wurde mit dem Perl-Script YUVconvert (siehe
Anhang) aus den R′G′B′-Farbwerten mit Gleichung 3.10 ein Y-Wert fu¨r jedes Pixel
berechnet (Abbildung 3.5 A)
2. Manuell wurde eine Auswertemaske u¨ber die Bilder gelegt, mit 10 Maskensegmen-
ten oberhalb des Ru¨hrers und einem unterhalb des Ru¨hrers (Abbildung 3.5 B). Alle
11 Maskensegmente wurden fu¨r das Verfahren zur Kalibrierung zwischen Extinkti-
on und Konzentration genutzt, wa¨hrend fu¨r die Bestimmung der just-suspending-
Drehzahl NJS nur das Maskensegment unterhalb des Ru¨hrers genutzt wurde. Die
Maskenbreite betrug 1/3 des Reaktordurchmessers Dr, um die erho¨hte Lichtbre-
chung am runden Reaktorrand zu minimieren. Mit dem Perl-Script YUVconvert
wurde in jedem Maskensegment eine durchschnittliche Lichtintensita¨t berechnet.
3. Von allen Bildern einer Ru¨hrerdrehzahl wurde eine durchschnittlicher Lichtintensita¨t
fu¨r jedes Maskensegment IZ berechnet (Abbildung 3.5 C).
4. Mit Gleichung 3.11 wurde die relative durchschnittliche Extinktion EZ analog zum
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Gesetz von Lambert Beer berechnet (Abbildung 3.5 D).
EZ = − log10
(
IZ
IZ0
)
(3.11)
EZ Extinktion in Segment Z [−]
IZ Lichtintensita¨t in Segment Z [−]
IZ0 Lichtintensita¨t in Segment Z ohne Suspension [−]
Die Extinktion war relativ, da sie noch die Charakteristik der Kamera beinhaltete.
Durch externe Kalibrierung mit bekannten Partikelkonzentrationen wird die Extink-
tion absolut.
3.9.4 Kalibrierung zwischen Extinktion und Konzentration
Die Experimente zur Kalibrierung wurden in der Reaktorkonfiguration mit dem 90◦ Blat-
tru¨hrer und dem Reaktor mit Klo¨pperboden durchgefu¨hrt. Eine bekannte Menge Hydro-
gelkugeln wurde in den Reaktor gegeben. Die Ru¨hrerdrehzahl wurde mit 700 1/min nahe
Gasansaugen gewa¨hlt. Unter diesen Bedingungen wurde davon ausgegangen, dass die Par-
tikel homogen in der Flu¨ssigkeit suspendiert waren. Entsprechend Kapitel 3.9.2 wurden
Bilder aufgenommen und ausgewertet. Die Annahme der homogenen Suspension konnte
dadurch besta¨tigt werden, dass in allen 11 Segmenten (Abbildung 3.5 B) u¨ber die Re-
aktorho¨he die gleiche Extinktion EZ vorlag. Durch die homogene Partikelverteilung war
die Partikelkonzentration bekannt und konnte so mit den Extinktionswerten korreliert
werden.
3.10 Mischzeitversuch
Die Mischzeiten wurden mit Hilfe der Farbumumschlagsmethode durchgefu¨hrt. Beobach-
tet wurde der Farbumschlag des pH-Indikators Bromthymolblau. Bromthymolblau ist im
basischen Bereich blau und im sauren Bereich gelb. Der Farbumschlag erfolgt wie in Ab-
bildung 3.6 dargestellt bei ca. pH=5,8.
Der Mischvorgang wurde mit einer Videokamera aufgenommen. Die Bilder der aufgenom-
mene Filmsequenz wurde anschließend einer Bildanalyse unterzogen.
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pH=
Bromthymolblau
protoniert
Farbe Gelb
5,5 5,8 6,0 7,1 7,5
Bromthymolblau
deprotoniert
Farbe Blau
Abbildung 3.6: Farbumschlag einer wa¨ssrigen Bromthymolblau-Lo¨sung.
3.10.1 Versuchsaufbau
Der Versuchsaufbau war identisch zum Versuchsaufbau fu¨r die Untersuchung des Sus-
pendierzustandes (Kapitel 3.9.1 und Abbildung 3.4). Er wurde um eine Membranpumpe
erweitert. Eine Membranpumpe fo¨rdert in sehr kurzer Zeit ein definiertes Volumen. Sie
wurde im Blickfeld der Kamera aufgebaut. Wurde mit der Membranpumpe ein Pumpstoss
ausgelo¨st, ging an der Pumpe eine Kontrolllampe an, die als Signal fu¨r den Zudosierungs-
beginn auf dem aufgenommenen Video genutzt wurde. Die Zudosierungsstelle befand sich
nahe der Ru¨hrerachse. Die Belichtungszeit der Videokamera wurde auf 100 1/s, die Blende
auf F2, der ISO-Wert auf 100 und der Weißabgleich auf Neonlicht eingestellt.
3.10.2 Versuchsdurchfu¨hrung
Es wurde eine Stammlo¨sung mit Bromthymolblau hergestellt. Da Bromthymolblau
in Wasser schlecht lo¨slich ist, wurden 0,1 g Bromthymolblau in 100 ml 20%-v/v
Ethanol/Wasser-Lo¨sung aufgelo¨st. Die Farbe ist dann rotorange. Im Reaktor wurden 970
ml VE-Wasser vorgelegt und 30 ml Indikatorstammlo¨sung zugegeben. Der pH im Reaktor
wurde mit einer 0,03 M NaOH- und 0,03 M H2SO4-Lo¨sungen auf pH = 7,5 eingestellt. Die
Farbe war dann dunkelblau. An der Membranpumpe wurde ein Hub von 35 µl eingestellt.
Als Zudosierungslo¨sung fu¨r den Mischversuch wurde eine 0,6 M Schwefelsa¨urelo¨sung ver-
wendet. Nach Mischende stellte sich ein pH von ca. 5 ein. Nach Versuchsende wurde mit
den niedrig verdu¨nnten NaOH- und H2SO4-Lo¨sungen der pH erneut auf 7,5 eingestellt und
der na¨chste Mischversuch durchgefu¨hrt. Jeder Mischversuch wurde mit der Videokamera
aufgezeichnet.
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3.10.3 Versuchsauswertung Mischen
Fu¨r die manuelle Auswertung der aufgenommenen Videosequenzen wurde die Videodatei
mit dem Programm VirtualDub geo¨ffnet. Im Einzelbildsuchlauf wurde das Bild gesucht,
auf dem zu sehen war, wie die Kontrollleuchte der Pumpe aufblinkte. Danach wurde das
Bild gesucht, auf dem der letzte dunkle Farbschliere verschwand. Aus der Bilderdifferenz
zwischen erstem und letztem Bild wurde unter Einbeziehung der Bildwiederholungsrate
(beim avi-Format im PAL-System 25 Bilder pro sec.) die Mischzeit bestimmt.
Zur Bestimmung der Zeit bzw. Bilddifferenz zwischen Aufblinken der Leuchtdiode und
Eintauchen des Sa¨uretropfens in die Reaktorflu¨ssigkeit wurde die Reaktorflu¨ssigkeit auf
pH>12 eingestellt. Die Flu¨ssigkeitsfarbe war leuchtend hellblau. Traf nun ein Sa¨uretropfen
in die Reaktorflu¨ssigkeit, wurde diese an der Eintauchstelle zuna¨chst dunkelblau bevor die
ganze Flu¨ssigkeit dunkel und dann gelb wurde. Aus der Bilddifferenz zwischen Aufblinken
der Leuchtdiode und Eintreffen des Tropfen in der Reaktorflu¨ssigkeit wurde dann diese
Verzo¨gerung abgeleitet.
Fu¨r die rechnergestu¨tzte Bildanalyse der Videosequenz wurde diese zuna¨chst mit dem Pro-
gramm VirtualDub geo¨ffnet und dann ab dem Bild, auf dem das Aufblinken der Leucht-
diode der Pumpe zu sehen war, als Einzelbildsequenz im jpg-Format abgespeichert. Die
Bildanalyse der Einzelbilder erfolgt fast analog zur Versuchsauswertung Suspendieren in
Kapitel 3.9.3 in 4 Schritten. Im Folgenden werden nur noch die Abweichungen dargestellt:
1. Identisch zu Kapitel 3.9.3 Schritt 1.
2. Identisch zu Kapitel 3.9.3 Schritt 2. Da keine Konzentrationen erfasst werden soll-
ten, sondern die reine Bina¨rinformation dunkel oder hell ausgewertet wurde, wurde
die Maskenbreite u¨ber den ganzen Reaktordurchmesser gesetzt, um einen mo¨glichst
großen Reaktorbereich zu u¨berblicken. Es wurden 10 Maskensegmente u¨ber und eins
unter dem Ru¨hrer gesetzt.
3. Aus dem durchschnittlichen Grauwert in jedem Maskensegment aller Bilder wurde
der negative dekadische Logarithmus gebildet. Von diesem Wert wurden dann die
Werte des letzten Bildes der Bildsequenz abgezogen. Bei der Videoaufnahme wurde
solange aufgenommen, bis offensichtlich eine vollsta¨ndige Durchmischung vollzogen
war. Somit war das letzte Bild der Videosequenz der Referenzwert, auf den die
Auswertung bezogen wurde.
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4. Es wurde das Bild gesucht, in dem in jedem Maskensegment die unter Schritt 3
berechnete Differenz kleiner 1 % war. Aus der Bilderdifferenz zwischen erstem und
letztem Bild wurde unter Einbeziehung der Bildwiederholungsrate die Mischzeit
berechnet, abzu¨glich der Zeitverzo¨gerung zwischen Aufblinken der Leuchtdioden und
Eintreffen des Sa¨uretropfens.
In Abbildung 3.7 wird mit Beispielphotos nochmals die unterschiedliche Vorgehensweise
verdeutlicht.
Abbildung 3.7: oben: Beispielhafte Darstellung der unterschiedlichen Mischzeitbestim-
mung. Indikator Bromthymolblau, Start pH=7,5, Zugabe 34µL 0,6 M
H2SO4, V=1L, 4x45
◦-SBR, Klo¨pperboden, n=200 1/min. Videokamera
mit 1/100 sec Verschlusszeit und F2 Blende.
3.10.4 Bestimmung der Mischgu¨te
Die Mischgu¨te am Ort und zum Zeitpunkt des Farbumschlags la¨sst sich als Funktion des
Anfangs- und End-pH-Wertes darstellen, wenn in Gleichung 2.11 die Konzentrationen der
protonierten Form des Indikators eingesetzt werden. Bromtymolblau ist eine schwache
Sa¨ure mit pKs=6,7. Die protonierte Form hat eine gelbe Farbe wa¨hrend das Anion blau
ist. Das Verha¨ltnis vom protonierter Form zum Anion entscheidet u¨ber die Farbe der Lo¨-
sung. Zwischen pH=7,6 und 5,8 schla¨gt die Farbe von blau u¨ber gru¨n und orange nach
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gelb um. Die Konzentration der protonierten Form ist nur von der initial eingesetzen In-
dikatormengen und dem pH-Wert abha¨ngig. Sie la¨sst sich mit Gleichung 3.12 beschreiben,
die aus dem Massenwirkungsgesetz abgeleitet wird.
cHInd(pH) =
cIndini
1 + 10
−pKsInd
10−pH
(3.12)
cHInd Konzentration protonierte Indikatorform [mol/m
3]
cIndini initiale Konzentration eingesetzter Indikator [mol/m
3]
pKsInd pKs-Wert Indikator [m]
Gleichung 3.12 in Gleichung 2.11 eingesetzt ergibt Gleichung 3.13, wenn noch beru¨ck-
sichtigt wird, dass zu Versuchsbeginn bereits eine gewisse Konzentration cHInd(pHS) an
protoniertem Indikator vorliegt, die noch von der Konzentration am Umschlagspunkt und
am Endpunkt abgezogen werden muss. Sie gibt die Mischgu¨te am Farbumschlagspunkt
von Bromthymolblau als Funktion von Anfangs- zu End-pH-Wert wieder. Als pH-Wert
fu¨r den Umschlagspunkt wurde 5,8 gewa¨hlt.
M = 1− [cHInd(pHE)− cHInd(pHS)]− [cHInd(pHU)− cHInd(pHS)]
[cHInd(pHE)− cHInd(pHS)] (3.13)
cHInd(pHE) Konzentration protonierte Indikatorform bei Versuchsende [−]
cHInd(pHS) Konzentration protonierte Indikatorform bei Versuchsanfang [mol/m
3]
cHInd(pHU) Konzentration protonierte Indikatorform am Umschlagspunkt [mol/m
3]
3.11 Verteilungsgleichgewichte
3.11.1 Experimentelle Bestimmung
Fu¨r die Bestimmung der Verteilungsgleichgewichte wurden bestimmte Mengen an Wasser,
Hexan und der sich zwischen diesen beiden Phasen zu verteilende Stoff in 4 ml Glasvials,
mit gasdicht verschließbarem Schraubverschluss gegeben.
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Dazu wurden zuna¨chst Verdu¨nnungsreihen mit der Substanz in Hexan gelo¨st hergestellt.
Ausnahme hiervon bildete Ameisensa¨ure, dessen Verdu¨nnungreihe in Wasser hergestellt
wurde. Durch Vorversuche war sichergestellt worden, dass die Volumenverha¨lnisse zwi-
schen Wasser und Hexan substanzabha¨ngig so gewa¨hlt wurden, dass sich nach Einstellen
des Verteilungsgleichgewichtes eine Konzentrationsa¨nderung in der urspru¨nglich substanz-
tragenden Phase von mindestens 20% ergab. Die verwendeten Volumenverha¨ltnisse von
Wasser zu Hexan sind in Tabelle 3.12 aufgelistet.
Tabelle 3.12: Volumenverha¨ltnisse von Wasser zu Hexan bei der Bestimmung der Ver-
teilungsgleichgewichte
Substanz Volumenverha¨lnis Wasser:Hexan
Acetophenon 5:3
(S)-1-Phenylethanol 1:1
Cl-Acetophenon 7:1
(S)-2-Cl-Phenylethanol 7:1
Ameisensa¨ure 1:3
Weiter wurde darauf geachtet, das die niedrigsten zu erwartenden Konzentrationen nach
Einstellen des Verteilungsgleichgewichtes die quantitative Bestimmungsgrenze von GC
und HPLC u¨berschritten. Die Vials wurden bei 25◦C fu¨r eine Woche gelagert. In dieser
Zeit wurden sie wiederholt mit der Hand geschu¨ttelt. Durch Vorversuche war sichergestellt
worden, dass die Zeitspanne fu¨r das Einstellen des Verteilungsgleichgewichtes ausreichend
war. Anschließend wurden Proben von der Hexanphase genommen und mit der GC ana-
lysiert, ausgenommen Ameisensa¨ure, hier wurde von der wa¨ssrigen Phase die Probe ge-
nommen und mit der HPLC analysiert.
Die Ausgangslo¨sungen fu¨r die Verteilungsversuche wurden ebenfalls in 4 ml Vials gefu¨llt,
1 Woche stehen gelassen und wie die Verteilungsproben analysiert. Die in diesen Proben
bestimmte Konzentration wurde als Ausgangskonzentration cstart′i gesetzt. Die Gleichge-
wichtskonzentration in der Phase, die nicht analysiert wurde, wurde mit Gleichung 3.14
berechnet. Die Volumena¨nderung der einzelnen Phasen durch den Stoffu¨bergang wurde
dabei vernachla¨ssigt.
cend′′i =
cstart′i · V ′ − cend′i · V ′
V ′′
(3.14)
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cend′′i Endkonzentration von i in der nicht-analysierten Phase [mol/m
3]
cstart′i Anfangskonzentration von i in der analysierten Phase [mol/m
3]
cend′i Endkonzentration von i in der analysierten Phase [mol/m
3]
V ′ Volumen im Vial der analysierten Phase [m3]
V ′′ Volumen im Vial der nicht-analysierten Phase [m3]
3.11.2 Berechnung mit COSMO-RS
Die Moleku¨le wurden mit der Software GaussView gezeichnet. Die quantenmechanischen
DFT/COSMO Rechnungen mit dem B-P Dichtefunktional und dem TZVP Basissatz wur-
den mit der Software Turbomole durchgefu¨hrt [Schaefer u. a., 2000]. Die Arbeitsschritte
bis zu diesem Punkt sind im Anhang C festgehalten. Die anschließende statistische Ther-
modynamikrechnung wurde mit der Software COSMOtherm durchgefu¨hrt, in der das
COSMO-RS Modell implementiert ist.
Der Partitionskoeffizient bei unendlicher Verdu¨nnung ist direkt als Ergebnis einer COS-
MOtherm Rechnung erha¨ltlich. COSMOtherm-intern wird der Partitionskoeffizient bei
unendlicher Verdu¨nnung mit Gleichung 3.15 berechnet [Eckert, 2003].
P org−aqi =
eµ
aq
i −µ
org
i
R · T ·
VM,aq
VM,org
(3.15)
P org−aqi Partitionskoeffizient von i zwischen der organischen und
wa¨ssrigen Phase bei undendlicher Verdu¨nnung von i [−]
µaqi chemisches Potential von i in wa¨ssriger Phase [KJ/mol]
µorgi chemisches Potential von i in organischer Phase [KJ/mol]
VM,aq molares Volumen der wa¨ssrigen Phase [m
3/mol]
VM,org molares Volumen der organischen Phase [m
3/mol]
Die gegenseitige Lo¨slichkeit der Lo¨sungsmittel wird von COSMOtherm automatisch be-
rechnet und bei der Berechnung des Verteilungskoeffizienten P org−aqi mit beru¨cksichtigt.
Die Berechnung des Verteilungsgleichgewichtes bei endlicher Verdu¨nnung erfolgte hinge-
gen iterativ. Mit COSMOtherm wurden fu¨r beide Phasen die Aktivita¨tskoeffizienten der
beinhalteten Komponenten berechnet und anschließend die Aktivita¨t jeder Komponenten
i in der einen Phase mit der in der anderen Phase verglichen. Alle Komponenten (Wasser,
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organisches Lo¨sungsmittel und Gelo¨ststoff) wurden zwischen den Phasen solange bewegt
bis Gleichung 3.16 fu¨r alle Komponenten erfu¨llt war.
xaqi · γaqi = xorgi · γorgi (3.16)
xaqi Molenanteil von i in wa¨ssriger Phase [−]
xorgi Molenanteil von i in organischer Phase [−]
γaqi Aktivita¨tskoeffizent von i in wa¨ssriger Phase [−]
γorgi Aktivita¨tskoeffizent von i in organischer Phase [−]
Ausgangspunkt der Iteration war immer eine reine wa¨ssrige Phase und die organische Pha-
se mit dem Gelo¨ststoff. Da COMSOtherm in einem Rechenschritt immer nur fu¨r eine Phase
die Aktivita¨tskoeffizienten berechnen kann, wurde ein automatisches Skript geschrieben,
das COSMOtherm aufruft fu¨r die Berechnung der einen Phase und anschließend der ande-
ren Phase, dann die Aktivita¨ten in beiden Phasen vergleicht und anschließend nach einem
Algorithmus die Phasenzusammensetzung fu¨r den na¨chsten Iterationsschritt variiert. Der
Quell-Code des Skriptes findet sich im Anhang D, E und F. Verschoben wurden Mole,
so dass zu jeden Zeitpunkt die Molenanzahl jeder Komponente in jeder Phase bekannt
war. Daraus konnte mit Gleichung 3.17 anschließend die Konzentration des Gelo¨ststoffes
berechnet werden.
ci =
ni∑k
1
nk
̺k
(3.17)
ci Konzentration von i [mol/m
3]
ni Molenanzahl von i [−]
nk Molenanzahl von k [−]
̺k molare Dichte Reinstoff k [mol/m
3]
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3.12 Reaktorversuche
3.12.1 Reaktoraufbau
Alle Reaktorversuche wurden in dem in Kapitel 3.5 beschriebenen Ru¨hrreaktor durchge-
fu¨hrt. Die Einbindung des Reaktors in die Peripherie, wie z.B. Mess- und Regelstrecken,
Temperaturregelung, Dosiereinrichtung ist im Verfahrensfließbild (Abbildung 3.8) darge-
stellt. In den Tabellen 3.13 und 3.14 sind alle Ventile und Zubeho¨rteile aufgelistet, die
wa¨hrend der Reaktorversuche am Reaktor angebaut waren. Alle in Reaktorversuchen ver-
wendeten Schla¨uche und Rohre sind in Tabelle 3.15 aufgelistet.
Abbildung 3.8: Verfahrensfließbild des Versuchsaufbaus bei den Reaktorversuchen
Reaktor Der Reaktor B-1 war in allen Reaktorversuchen mit 4 Stromsto¨rern, Klo¨p-
perboden und 45◦ Schra¨gblattru¨hrer ausgeru¨stet sowie mit einem Deckel verschlossen.
Der Temperiermantel des Reaktors war mittels der Silikonschla¨uche S-15 und S-16 an
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Tabelle 3.13: Ventilliste fu¨r den Versuchsaufbau bei den Reaktorversuchen
Nomenklatur Bezeichnung Beschreibung
V-1 Druckminderungsventil 200 bar auf 1 bar, manuelle Einstellung,
Hersteller unbekannt
V-2 Massendurchflussregler 0-400 ml/min, Typ F-201C-FB-33-V,
Fa. Bronkhorst, Ruurlo, Niederlande
V-3 Massendurchflussregler 0-400 ml/min, Typ F-201C-FB-33-V,
Fa. Bronkhorst, Ruurlo, Niederlande
V-4 2-Wege-Ventil elektromagnetisches 2-Wege-Ventil,
Bulk-Ware, Fa. Conrad-Elektronik,
Hirschau, Deuschland
V-5 3-Wege-Ventil elektromagnetisches 3-Wege-Ventil,
Bulk-Ware, Fa. Conrad-Elektronik,
Hirschau, Deuschland
V-6 Abflusshahn PTFE-Bodenauslaufventil, Bestandteil des
Reaktors B1, manueller Betrieb, Fa.
HWS-Labortechnik, Mainz, Deutschland
ein temperaturkontrolliertes Wasserbad WT-1 angeschlossen. Die Temperatur des Was-
serbads war wa¨hrend aller Versuche 25◦C. Die Temperatur des Flu¨ssigkeit im Reaktor war
ebenfalls stets 25◦C. Die Ru¨hrwelle wurde von dem Ru¨hrmotor M-1 angetrieben. Der Re-
aktorinhalt konnte mittels des Handventils V-6 abgelassen werden. U¨ber einen Seitenhals
konnten manuell mit einer Pipette Proben aus dem Reaktor gezogen werden.
Substratzudosierung Das Substrat wurde in einer Schraubverschlussflasche B-2 vor-
gehalten. Die Flasche wurde auf eine Waage W-1 gestellt, um die u¨ber den Schlauch
S-1 mit der Membranpumpe P-1 entnommene Substratmenge bestimmen und regeln zu
ko¨nnen. Der Schlauch S-1 wurde u¨ber eine Passo¨ffnung im Deckel in die Flasche B-2 ein-
gefu¨hrt. U¨ber den Schlauch S-2, an dessen Ende eine 0,1 mm Nadelkanu¨le gesteckt wurde,
wurde das Substrat gasdicht durch einen Seitenhals des Reaktordeckels in den Reaktor
eingebracht. Die Nadelkanu¨le am Schlauchende erwies sich als zweckma¨ssig, da bei einem
Pumpenstillstand die Flu¨ssigkeit im Schlauch S-2 nicht in die Pumpe zuru¨cklief und sich
auch nicht unkontrolliert Tropfen am Schlauchende lo¨sten.
Kopfraumbegasungseinrichtung Der Kopfraum des Reaktors wurde kontinuierlich
mit Stickstoff beschleiert. Der Stickstoffflasche F-1 wurde u¨ber ein Drosselventil V-1 Stick-
stoff mit 1 bar Druck entnommen und u¨ber die Schla¨uche S-3, S-4 und S-6 gasdicht durch
einen Seitenhals des Reaktordeckels in den Reaktorkopfraum eingebracht. Die Zuflussmen-
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ge an Stickstoff wurde u¨ber den Massendurchflussmesser V-3 geregelt. Der Massendurch-
flussmesser V-3 war an ein externes Steuergera¨t HS-1 angeschlossen. U¨ber einen Seiten-
hals und dem Glaszwischenstu¨ck S-7 gelangte das Gas in den Ru¨ckflussku¨hler RK-1. Der
Ru¨ckflussku¨hler RK-1 war u¨ber die Schla¨uche S-13 und S-14 an das temperaturkontrol-
lierte Ku¨hlaggregat WT-2 angeschlossen. Zur Minimierung von Ka¨lteverlusten und zum
Schutz vor Vereisung waren sowohl der Ru¨ckflussku¨hler RK-1 als auch die Schla¨uche S-13
und S-14 in einigen Versuchen mit Polyurethanschaum isoliert. Das mit dem Stickstoff
aus dem Reaktor ausgetragene organische Lo¨sungsmittel kondensierte im Ru¨ckflussku¨hler
und tropfte in den Reaktor zuru¨ck. U¨ber den Schlauch S-8 stro¨mte das Gas aus dem Ru¨ck-
flussku¨hler zu dem Drei-Wege-Ventil V-5. Je nach aktueller Ventilstellung gelangte das
Gas in die Abluft oder aber stro¨mte durch den Schlauch S-11 und S-12 in den CO2-Sensor
MG-1, durch ihn hindurch und dann in die Abluft.
Der Kopfraum wurde in einigen Versuchen mit 100 ml/min und in anderen mit 126 ml/min
(Bezug: 25◦C, 1013 mbar) Stickstoff beschleiert. Die Massendurchflussregler waren vorab
auf Stickstoff kalibriert worden (Abbildung 3.9).
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Abbildung 3.9: Kalibriergerade der Massendurchflussregler V-2 und V-3 als Funkti-
on des prozentualen Anzeigenwertes ihrer Handsteuerung HS-1. Bezug:
25◦C, 1013 mbar.
Bei der Versuchsauswertung und bei geregelten Reaktorversuchen wurde beru¨cksichtigt,
dass sich der Abgasvolumenstrom aus Stickstoff und dampffo¨rmiger Reaktorflu¨ssigkeit
zusammensetzt. Dazu wurde die Abgastemperatur nach dem Ru¨ckflussku¨hler gemessen
und auf Grundlage der Antoine-Gleichung und einer Gasraumbilanzierung, der Abgasvo-
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lumenstrom, der dem CO2-Sensor zufloss, berechnet. Der Beitrag, den das gebildete CO2
zur Abgasvolumenstromerho¨hung lieferte, war bis zu einer CO2-Konzentration im Abgas
von 1500 ppm < 0,15 % und wurde stets vernachla¨ssigt.
CO2-Messeinrichtung Um den CO2-Sensor MG-1 vor u¨berma¨ssigen Einfluss orga-
nischer Lo¨sungsmittel zu schu¨tzen, das trotz Ru¨ckflussku¨hlung mit dem Stickstoff aus
dem Reaktor ausgetragen wurde, wurde eine intermittierende Stickstoffspu¨lung errich-
tet. Dazu wurde der Stickstoffflasche F-1 u¨ber ein Drosselventil V-1 Stickstoff mit 1 bar
Druck entnommen und u¨ber die Schla¨uche S-3, S-5, S-9, S-10 und S-12 dem CO2-Sensor
MG-1 zugeleitet. Die Zuflussmenge an Stickstoff wurde u¨ber den Massendurchflussmes-
ser V-2 geregelt. Der Massendurchflussmesser V-2 war an ein externes Steuergera¨t HS-1
angeschlossen. Das 2-Wege-Ventil V-4 wurde intermittierend immer im Wechsel mit dem
Ventil V-5 zum Sensorspu¨len geo¨ffnet oder in der Messphase geschlossen. War V-4 geo¨ff-
net, ging der vom Reaktor kommende Gasstrom u¨ber das Ventil V-5 in die Abluft. War
V-4 geschlossen, ging der vom Reaktor kommende Gasstrom u¨ber das Ventil V-5 zum
CO2-Sensor.
Messwerterfassung und -verarbeitung Die Messwerterfassung, -verarbeitung und
Anlagensteuerung erfolgte zentral mit dem Rechner PC-1. Die Waage W-1 wurde mittels
des seriellen Schnittstellenkabels E-7 an den Rechner PC-1 angeschlossen und so das Waa-
gensignal ausgelesen. Das Steuergera¨t HS-1, mit dem die Massendurchflussregler V-2 und
V-3 gesteuert wurden, war mit dem seriellen Schnittstellenkabel E-8 an den Rechner PC-1
angeschlossen, mit dem Sollwerte in das Steuergera¨t HS-1 eingegeben werden konnten.
Der CO2-Sensor MG-1 war mit dem seriellen Schnittstellenkabel E-6 an den Rechner PC-1
angeschlossen. Mit dieser Verbindung wurde zum einen die Kalibrierung des Sensors fu¨r
ein lineares, analoges Schnittstellensignal, das dann u¨ber die Verbindung E-5 gefu¨hrt wur-
de, durchgefu¨hrt und zum andern konnten auch mittels der Verbindung E-6 Messwerte
gelesen werden. Die u¨ber die Leitung E-5 ausgelesenen analogen Messwerte wurden vom
Analog-Digital-Wandler K-3 in digitale Signale gewandelt und dann vom Wandler K-
2 in serielle Schnittstellensignale u¨bersetzt. Der Weg, die analogen Schnittstellensignale
des CO2-Sensor fu¨r die weitere Messwertverarbeitung zu nutzen und die Messwerte nicht
mit der seriellen Schnittstelle auszulesen, wurde gewa¨hlt, da auf ein am Lehrstuhl fu¨r
Bioverfahrenstechnik bestehendes Messwerterfassungs- und -verarbeitungsprogramm zu-
ru¨ckgegriffen wurde, das fu¨r die vorliegende Aufgabe mit geringem Aufwand adaptiert
werden konnte.
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Tabelle 3.14: Zubeho¨rliste fu¨r den Versuchsaufbau bei den Reaktorversuchen
AKZ Bezeichnung Beschreibung
B-1 Reaktor 1L, Typ ADAV, Fa. HWS-Labortechnik, Mainz,
Deutschland
B-2 Flasche 250ml Glasflasche mit Drehverschluss, Fa. Schott,
Mainz, Deutschland
F-1 Stickstoffflasche 50L, 200 bar, 100% Stickstoff, Fa. Messer, Sulzbach,
Deutschland
HS-1 Handsteuerung Handsteuerung fu¨r Massendurchflussregler, Typ EASE
+ MiniTERM, Fa. Ma¨ttig, Unna, Deutschland
K-1 D-A-Konverter Digital-Analog, Typ ADAM-4018, Fa. Advantech, Tei-
pei, Taiwan
K-2 D-D-Konverter Digital-RS232, Typ ADAM-4024, Fa. Advantech, Teipei,
Taiwan
K-3 A-D-Konverter Analog-Digital, Typ ADAM-5051, Fa. Advantech, Tei-
pei, Taiwan
M-1 Ru¨hrerkombination Motor: 60-2000 1/min, Typ RW20, Fa. Janke&Kunkel
IKA-Werk, Staufen, Deutschland
Welle: L=300mm, D=10mm, Material 1.4404, Fa. Baa-
cklab Laborbedarf, Schwerin, Deutschland
Ru¨hrer: 4x45◦ Schra¨gblattru¨hrer aus Tabelle 3.10, Fa.
Baacklab Laborbedarf, Schwerin, Deutschland
MG-1 Messgera¨t CO2-Sensor, Typ madIR-A01, 0-5000ppm, Fa. Madur,
Tamm, Deutschland
P-1 Membranpumpe max. 20mL/min, Typ LEWALab M5, Fa. LEWA, Leon-
berg, Deutschland
PC-1 Computer Computer Pentium 3, 500MHz, erweitert mit seriel-
ler Schnittstellenkarte EX-41150 der Fa. Exsys, Soft-
ware: Windows NT SP6, LabView-Programm: Reak-
tor mit Waage 2005, maMoS 1.71
W-1 Waage 2000g, Genauigkeit 0,1 g, Typ EW, Fa. Kern, Balingen,
Deutschland
RK-1 Ru¨ckflussku¨hler Einfachspiralku¨hler mit Ku¨hlmantel und 2 cm PU-
Schaum-Isolierung, La¨nge 400 mm, Fa. HWS, Mainz,
Deutschland
WT-1 Wa¨rmetauscher Wasserbad, Typ R400, Fa. MKW Lauda, Lauda,
Deutschland
WT-2 Wa¨rmetauscher Ku¨hlaggregat, Typ F20 HC 5, Fa. Julabo, Seelbach,
Deutschland
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Tabelle 3.15: Schlauch- und Rohrliste fu¨r den Versuchsaufbau bei den Reaktorversuchen
Nomenklatur Bezeichnung Material Innen-∅ Aussen-∅ La¨nge
S-1 Schlauch Polyurethan 3 mm 5 mm 0,3 m
S-2 Schlauch Polyurethan 3 mm 5 mm 0,8 m
S-3 Schlauch Tygon ST 3,2 mm 6,4 mm 2,0 m
S-4 Schlauch Tygon ST 3,2 mm 6,4 mm 0,1 m
S-5 Schlauch Tygon ST 3,2 mm 6,4 mm 0,1 m
S-6 Schlauch Tygon ST 3,2 mm 6,4 mm 1,5 m
S-7 Verbindung Borosilikat 25 mm 32 mm 0,1 m
S-8 Schlauch Tygon ST 3,2 mm 6,4 mm 1,0 m
S-9 Schlauch Tygon ST 3,2 mm 6,4 mm 0,5 m
S-10 Schlauch Tygon ST 3,2 mm 6,4 mm 0,2 m
S-11 Schlauch Tygon ST 3,2 mm 6,4 mm 0,2 m
S-12 Schlauch Tygon ST 3,2 mm 6,4 mm 0,1 m
S-13 Schlauch mit 2 cm Silicon 12,7 mm 15,9 mm 1,5 m
PU-Schaum-Isolierung
S-14 Schlauch mit 2 cm Silicon 12,7 mm 15,9 mm 1,5 m
PU-Schaum-Isolierung
S-15 Schlauch Silicon 12,7 mm 15,9 mm 1,0 m
S-16 Schlauch Silicon 12,7 mm 15,9 mm 1,0 m
Die Ventile V-4 und V-5 sowie die Pumpe P-1 wurden mit analogen Messsignalen ge-
steuert. Das auf dem Rechner installierte LabView-Programm Reaktor mit Waage 2005
sendete die Steuersignale via der seriellen Schnittstellenleitung E-1 an den RS232-Digital-
Wandler K-2. Die nach digital gewandelten Signale wurden vom Wandler K-1 in analoge
Signale u¨bersetzt und gingen von dort mit den Leitungen E-2, E-3 bzw. E-4 zu den Ven-
tilen V-4, V-5 und der Pumpe P-1.
3.12.2 Kalibrierung des CO2-Sensors
Bei dem CO2-Sensor handelte es sich um einen IR-Sensor der Fa. Madur in 1 Kanal-
Technik mit Temperaturkompensation. Die Kalibrierung des CO2-Sensors erfolgte in zwei
Schritten. Im ersten Schritt galt es, die exponentielle Messcharakteristik des CO2-Sensors
zu linearisieren und somit am Analogausgang des Sensors ein zur CO2-Messung lineares
und temperaturkompensiertes Ausgangssignal zwischen 4 und 20 mA zur Verfu¨gung zu
stellen. Der Lieferant des CO2-Sensors empfahl 5 bis 10 Kalibrierpunkte.
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Kalibriermethode 1 Es wurde an fu¨nf Punkten kalibriert. 0 ppm wurde mit reinem
Stickstoff erzeugt. weitere weitere Kalibrierpunkte wurden in 1250er-Schritten bis 5000
ppm gewa¨hlt. Sie wurden durch Mischen von Pru¨fgas der Firma Westfalen der Kon-
zentration 4,89 % CO2 mit Stickstoff mittels der Massendurchflussregler V-1 und V-2
erzeugt. Das Pru¨fgas bestand weiterhin aus 25 % Sauerstoff, der Rest war Stickstoff. Der
so erzeugte Messwert wurde mit dem Abgasmessschrank der Fa. Emerson u¨berpru¨ft. Der
Abgasmesschrank war vorab durch eine Zweipunkt-Kalibrierung mit selbigem Pru¨fgas ka-
libriert worden. Der Messbereich des Abgasmesschranks lag zwischen 0 und 20 %, mit
einem Messfehler von 1 % vom Endwert. Der Hersteller des Pru¨fgases gab einen Fehler
von 2 % fu¨r die CO2-Konzentration im Pru¨fgas an.
Kalibriermethode 2 Die Kalibriermethode 1 wurde durch den Einsatz eines Pru¨fgases
der Firma Praxair mit 2830 ppm CO2 erweitert, um so zusa¨tzlich eine gesicherte Stu¨tzstelle
bei der Kalibrierung zu schaffen. Der Hersteller des Pru¨fgases gab einen Fehler von 2 % fu¨r
die CO2-Konzentration im Pru¨fgas an. Das Pru¨fgas bestand weiterhin aus 9,38 % Helium,
der Rest war Stickstoff. Edelgase und gleichartige Atome, wie z.B. N2, absorbieren keine
IR-Energie [Ansyco, 2004]. Somit war eine Querbeeinflussung auf die CO2-Kalibrierung
ausgeschlossen.
Die Kalibrierung wurde mit dem Serviceprogramm maMoS 1.71 des CO2-Sensors durch-
gefu¨hrt. Das Serviceprogramm berechnete aus den Messpunkten eine exponentielle Mess-
kurve, die dann im EPROM des CO2-Sensors gespeichert wurde, und aus der durch einen
internen Algorithmus ein lineares, analoges Messsignal bereitgestellt wurde. Zusa¨tzlich
konnte das lineare Analogsignal skaliert werden und z.B. nicht der maximale Messwert
des CO2-Sensors von 5000 ppm, sondern die maximale Pru¨fgaskonzentration von 2830 ppm
dem maximalen Ausgangsstrom von 20 mA zu zugeordnet werden. Im zweiten Schritt der
Kalibrierung wurden im LabView-Programm Reaktor mit Waage 2005 die Eingangssi-
gnale von 4 mA und 20 mA realen Messwerten zugeordnet und somit eine softwareinterne
Kalibrierung durchgefu¨hrt.
3.12.3 Versuche ohne Reaktionssystem
Zur Optimierung der Messstabilita¨t der CO2-Messung sowie zur Quantifizierung der CO2-
Messgenauigkeit wurden Versuche ohne Reaktionssystem durchgefu¨hrt. Abweichungen
zum Reaktoraufbau nach Kapitel 3.12.1 werden genannt. Die CO2-Sensorkalibrierung er-
folgte mit der Kalibriermethode 2.
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Optimierung der Messstabilita¨t der CO2-Messung
Zu Versuchsbeginn wurde der Reaktor mit 1 Liter Hexan befu¨llt und anschließend fu¨r
fu¨nf Stunden mit 126 ml/min (Bezug: 25◦C, 1013 mbar) Stickstoff beschleiert, um das
sich im System befindliche CO2 auszutragen. In Vorversuchen war der genannte Zeitraum
als ausreichend fu¨r eine CO2-Entfernung aus der Reaktorflu¨ssigkeit bestimmt worden.
Wa¨hrend der gesamten Versuchsdauer wurde der Reaktor mit einer Drehzahl von 350
1/min geru¨hrt. Der Reaktorinhalt wurde auf konstant 25◦C gehalten. Wa¨hrend dieser
Versuchsreihe war der Reaktor nicht mit der Substratzudosierungseinrichtung ausgeru¨stet.
Die Messwerte des CO2-Sensor wurden u¨ber die serielle Schnittstelle E-6 ausgelesen.
Ein Versuch dauerte 24 h. In diesem Zeitraum wurde unter Beibehaltung aller Reak-
torparameter eine CO2-Messung im Abgasstrom durchgefu¨hrt. Zu Versuchsbeginn wurde
die Querempfindlichkeit der CO2-Messung gegenu¨ber Hexan im Vergleich zu einer reinen
Stickstoffbegasung festgehalten. Zum Versuchsende wurde mit einem PT-100 die Abgas-
temperatur nach dem Ru¨ckflussku¨hler gemessen, die Querdrift der CO2-Messung wa¨hrend
des Versuchszeitraums festgehalten sowie die Menge an verdunstetem Hexan berechnet.
Es wurden vier Reaktorkonfigurationen, die in Tabelle 3.16 dargestellt sind, untersucht.
Tabelle 3.16: Reaktorkonfigurationen bei der Optimierung der Meßstabilita¨t der CO2-
Messung
Reaktorkonfiguration 1 2 3 4
intermittierende Stickstoffspu¨lung nein nein ja ja
PU-Isolierung um Abgasku¨hler nein nein ja ja
Ku¨hlmedium Wasser Wasser Wasser/ Antifrogen
Glycerin
Ku¨hlaggregat - Kryostat Kryostat Kryostat
Ku¨hlmediumtemperatur 12◦C 3◦C −10◦C −15◦C
CO2-Messgenauigkeit: CO2-Austreibversuch mit Hydrogelpartikeln in Hexan
Ziel der Versuche war es, eine bekannten Menge CO2 im Reaktorsystem freizusetzen,
zu messen und miteinander zu vergleichen. Bei CO2-Austreibversuchen mit Hydrogelpar-
tikeln wurden Hydrogelpartikel aus Polyvinylalkohol bei ihrer Herstellung mit Na2CO3
versetzt. Bezogen auf das Volumen der PVA-Hydrogelpartikel betrug die Konzentration
an Na2CO3 in den PVA-Hydrogelpartikeln 0,03167 mmol/l. Vor dem CO2-Austreibversuch
wurde die Masse der eingesetzten PVA-Hydrogelpartikeln bestimmt. Der pH in den Hy-
drogelpartikeln war auf > 9 eingestellt. Zu Versuchsbeginn wurde der Reaktor mit 1 Liter
Hexan befu¨llt und die Hydrogelpartikel durch Ru¨hren mit einer Ru¨hrerdrehzahl von 350
1/min suspendiert. Der Reaktorkopf wurde fu¨r fu¨nf Stunden mit 126 ml/min (Bezug:
25◦C, 1013 mbar) Stickstoff beschleiert, um das sich im System befindliche CO2 auszutra-
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gen. In Vorversuchen war der genannte Zeitraum als ausreichend fu¨r eine CO2-Entfernung
aus der Reaktorflu¨ssigkeit bestimmt worden. Wa¨hrend der gesamten Versuchsdauer wurde
der Reaktor mit einer Ru¨hrerdrehzahl von 300 1/min geru¨hrt. Der Reaktorinhalt wurde
auf konstant 25◦C gehalten. Wa¨hrend dieser Versuchsreihe war der Reaktor nicht mit
der Substratzudosierungseinrichtung ausgeru¨stet. Es wurde mit der Reaktorkonfiguration
3 aus Tabelle 3.16 gearbeitet. Die Messwerte des CO2-Sensors wurden u¨ber die serielle
Schnittstelle E-6 ausgelesen.
Nachdem im Abgas nach Abzug der Hexan-Quersignals 0 ppm CO2 stabil gemessen wurde,
wurde u¨ber einen Seitenhals mit einer Pipette 1 ml 96 %ige Ameisensa¨ure in den Reaktor
gegeben. Die Ameisensa¨uremenge war ausreichend, um in den PVA-Hydrogelpartikeln
einen pH < 3 einzustellen. Die Ameisensa¨ure diffundierte in die Hydrogelpartikel und
setzte CO2 frei. Das ausgetriebene CO2 wurde im Abgasstrom gemessen. Der Versuch
wurde beendet, wenn im Reaktorausgang wieder stabil 0 ppm CO2 gemessen wurden.
Durch Integration der CO2-Messwerte im Abgas wurde die gesamte freigesetzte CO2-
Menge berechnet und mit der eingesetzten Na2CO3-Menge verglichen.
CO2-Messgenauigkeit: CO2-Austreibversuch mit wa¨ssriger Lo¨sung
Ziel der Versuche war es, eine bekannte Menge CO2 im Reaktorsystem freizusetzen, zu
messen und miteinander zu vergleichen. Zu Versuchsbeginn wurde der Reaktor mit 1
Liter deionisiertem Wasser befu¨llt und mit H2SO4 ein pH-Wert von 3 eingestellt. Der
Reaktorkopf wurde mit Stickstoff beschleiert. Der Reaktorkopf wurde solange mit 126
ml/min (Bezug: 25◦C, 1013 mbar) Stickstoff beschleiert bis im Abgas stabil 0 ppm CO2
gemessen wurde. Dieser Vorgang war nach 1 h abgeschlossen. Anschließend wurde mit
NaOH ein pH-Wert von 12 eingestellt und eine abgewogene Menge Na2CO3 in den Reaktor
gegeben. Erneut wurde der Reaktorkopf 1 h mit Stickstoff beschleiert, bis im Abgasstrom
stabil 0 ppm CO2 gemessen wurde. Wa¨hrend der gesamten Versuchsdauer wurde der
Reaktor mit einer Drehzahl von 200 1/min geru¨hrt. Wa¨hrend dieser Versuchsreihe war
der Reaktor nicht mit der Substratzudosierungseinrichtung ausgeru¨stet. Es wurde mit
der Reaktorkonfiguration 2 aus Tabelle 3.16 gearbeitet. Die Messwerte des CO2-Sensor
wurden u¨ber die serielle Schnittstelle E-6 ausgelesen.
Nachdem im Abgasstrom nach Abzug der Wasserdampf-Quersignals 0 ppm CO2 stabil ge-
messen wurde, wurde u¨ber einen Seitenhals 2 ml einer 30% H2SO4-Lo¨sung in den Reaktor
gegeben. Das ausgetriebene CO2 wurde im Reaktorausgang gemessen. Der Versuch wurde
beendet, wenn im Reaktorausgang wieder stabil 0 ppm CO2 gemessen wurde. Durch In-
tegration der CO2-Messwerte am Reaktorausgang wurde die gesamte freigesetzte Menge
CO2 berechnet und mit der eingesetzten Na2CO3-Menge verglichen.
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3.12.4 Versuche mit Reaktionssystem
Zu Versuchsbeginn wurde in den Reaktor 1 Liter Hexan einer 250 mM Acetophenon-
und 5 mM Dekan-Lo¨sung gegeben und anschließend fu¨r fu¨nf Stunden mit 126 ml/min
(Bezug: 25◦C, 1013 mbar) Stickstoff beschleiert, um das sich im System befindliche CO2
auszutragen. In Vorversuchen war der genannte Zeitraum als ausreichend fu¨r eine CO2-
Entfernung bestimmt worden.
Als Feedlo¨sung wurden 250 ml Hexan einer 40 mM Ameisensa¨ure in eine 250 ml Schottfla-
sche gegeben und auf die Waage W-1 gestellt. Die Pumpe P-1 wurde oberhalb der Flasche
positioniert und die Entnahmeleitung S-1 so in die Flasche eingebracht, dass sie weder
Zug noch Druck auf die Einfu¨hro¨ffnung der Flasche ausu¨bte und somit das Wa¨geergebnis
verfa¨lscht ha¨tte.
Abbildung 3.10: Vereinfachte Darstellung des Programmablaufs des verwendeten
LabView-Programms
Es wurde das Labview-Programm Reaktor mit Waage 2005 gestartet und der eingestellte
N2-Fluss der Kopfraumbegasung sowie der Anzeigewert der Waage W-1 eingegeben. Es
wurde ein Spu¨lzyklus fu¨r den Sensor von 90 Sekunden und ein Messzyklus von 90 Sekun-
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den eingegeben. Das Programm nahm alle 2 Sekunden einen Messwert vom CO2-Sensor
auf und bildete u¨ber die letzten 10 Messwerte einen Mittelwert. Dieser Mittelwert wur-
de mit einer Zeitmarke versehen und in einer Messwertdatei abgelegt. 10 Sekunden vor
Ende des Messzyklus wurde der aktuelle Mittelwert fu¨r die weitere Messwertverarbeitung
genommen. Damit stand alle 3 Minuten ein Messwert fu¨r die weitere Messwertverarbei-
tung zur Verfu¨gung. In Abbildung 3.10 ist der Programmablauf des Labview-Programms
Reaktor mit Waage 2005 schematisch dargestellt.
U¨ber einen Seitenhals wurden 50 g Immobilisate mit 2 mM NADH+H+ und 11,8 mM bzw.
100 mM Natriumformiat in den Reaktor gegeben. Je nach Versuch wurde die Aktivita¨t
der CPCR u¨ber Acetylbuttersa¨ureethylester von 2 U/g, 4 U/g Partikel eingestellt. Die
Aktivita¨t der FDH pro g Partikel wurde gleich der CPCR eingestellt.
Wa¨hrend des Versuchverlaufs wurde in regelma¨ßigen Absta¨nden u¨ber einen Seitenhals
mittels einer Pipette Proben gezogen und in 1ml Vials gefu¨llt, mittels Drehverschluss
gasdicht verschlossen und bis zur Analyse im Ku¨hlschrank bei 4 ◦C gelagert. Je Probe-
nahme wurden 3 Vials befu¨llt. Mittels Gaschromatographie wurde nach Versuchsende die
(S)-1-Phenylethanolkonzentration bestimmt. In einigen Versuchen wurde, nachdem kein
CO2-Signal mehr gemessen wurde, durch Zugabe von Isopropanol getestet, ob die CPCR
noch aktiv war. Die CPCR kann mit Isopropanol als Substrat NAD+ zu NADH+H+ re-
duzieren. Ha¨tte die CPCR den Co-Faktor regeneriert, ha¨tte sie weiter Acetophenon zu
(S)-1-Phenylethanol oxidiert und die (S)-1-Phenylethanol wa¨re noch einmal gestiegen.
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Ziel der Arbeit war die Integration eines zweiphasigen Reaktionssystems in einen Ru¨hr-
kesselprozess. Das zweiphasige Reaktionssystem bestand aus in Hydrogelpartikeln immo-
bilisierten und in organischen Lo¨sungsmittel suspendierten Biokatalysatoren.
Im Labormaßstab wurde ein Ru¨hrreaktorsystem mit zugeho¨riger Mess- und Regeltech-
nik konzipiert, aufgebaut und in Betrieb genommen. Der Ru¨hrreaktor wurde hinsichtlich
Leistungseintrag, maximalem Leistungseintrag, Suspendierverhalten der Enzymimmobi-
lisate und Mischzeit charakterisiert. Fu¨r die Bestimmung des Suspendierverhaltens und
der Mischzeit wurden eine Methode basierend auf Bildanalyse entwickelt, um deren Be-
stimmung zu objektivieren (Kapitel 4.1).
Die Dichte und die Geometrie der verwendeten Hydrogelpartikel sind wichtige Parameter
in Suspendierprozessen. Die Hydrogelpartikel wurden mittels Bildanalyse charakterisiert
und zusa¨tzlich u¨berpru¨ft, ob sie im Rahmen des Reaktions- und Prozessmodells als Kugeln
betrachtet werden ko¨nnen (Kapitel 4.2).
Zur Konzeptionierung und zum Versta¨ndnis des zweiphasigen Reaktionssystems und des
Ru¨hrkesselprozesses wurde ein mathematisches Reaktions- und Prozessmodell entwickelt
und in eine Modellier- und Simulationssoftware implementiert. Das Modell wurde soweit
mo¨glich, auf Basis von Literaturdaten parameterisiert. Parameter, fu¨r die keine Litera-
turdaten vorlagen, wie zum Beispiel Verteilungsgleichgewichte von Produkt und Edukten,
wurden experimentell bestimmt. Zum Versta¨ndnis des betrachteten Reaktionssystems so-
wie zur Entwicklung der Reglungsstrategie fu¨r einen Fed-Batch-Prozess, wurde mit Hilfe
des Prozessmodells eine Simulationsstudie durchgefu¨hrt (Kapitel 4.3).
Da die experimentelle Bestimmung von Verteilungsgleichgewichten zwischen zwei flu¨ssigen
Phasen zeitlich und analytisch aufwendig ist, wurde die Vorhersage von Verteilungsgleich-
gewichten mit Hilfe von thermodynamischen Modellen untersucht (Kapitel 4.4).
Durch Vergleich der experimentell bestimmten Mischzeit im Ru¨hrreaktor nach Zudo-
sierung von hydrophiler Ameisensa¨ure, mit der Diffusionszeit der Ameisensa¨ure in die
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Hydrogelpartikel, die mit Hilfe des Prozessmodells berechnet wird, sollte abgeleitet wer-
den, ob die Hydrogelpartikel, die sich an der Zudosierungsstelle aufhalten, u¨berma¨ssig mit
Ameisensa¨ure penetriert werden (Kapitel 4.5).
Zur Optimierung und U¨berpru¨fung der CO2-Messung wurden im Ru¨hrreaktor zuna¨chst
Versuche ohne Reaktionssystem durchgefu¨hrt (Kapitel 4.6). Abschließend wurden im
Ru¨hrreaktor mit einem ausgewa¨hlten enzymatischen Reaktionssystem Versuche zum
Nachweis der Funktionsfa¨higkeit des Gesamtkonzeptes durchgefu¨hrt (Kapitel 4.7).
4.1 Charakterisierung des Laborreaktors
4.1.1 Bestimmung des durchschnittlichen Leistungseintrags
Der Leistungseintrag ist eine wichtige Kenngro¨ße fu¨r die Charakterisierung und die Maß-
stabsvergro¨ßerung eines Reaktors. Der Leistungseintrag kann mit Hilfe der dimensionslo-
sen Newton-Zahl berechnet werden (Gleichung 2.3), die wiederum fu¨r spezifische Ru¨hrer
in funktionalem Zusammenhang mit der Re-Zahl steht. Zur Aufnahme des Zusammen-
hangs wird der Leistungseintrag bei verschiedenen Re-Zahlen gemessen. Dazu wird die
Ru¨hrerdrehzahl und/oder die Viskosita¨t der geru¨hrten Flu¨ssigkeit vera¨ndert. Die Visko-
sita¨t der geru¨hrten Flu¨ssigkeit wurde durch PEG- bzw. PVP-Lo¨sungen unterschiedlicher
Konzentration variiert.
Bestimmung der Viskosita¨t der eingesetzten PEG- bzw- PVP-Lo¨sungen
In Abbildung 4.1 ist die gemessene dynamische Viskosita¨t verschiedener PEG-Lo¨sungen
als Funktion der Scherrate dargestellt. Zu sehen ist, dass die Viskosita¨t der hier ver-
wendeten PEG-Lo¨sungen als Funktion der Scherrate nahezu konstant bleibt. Sie weisen
keine Strukturviskosita¨t auf und ko¨nnen somit als Newtonsche Flu¨ssigkeiten betrachtet
werden. Die Viskosita¨t nimmt mit steigendem Molekulargewicht und steigender Konzen-
tration des PEG zu. Diese Beobachtungen decken sich mit Angaben aus der Literatur,
z.B. in Melsheimer u. Langner [1981] und Gonzalez-Tello u. a. [1994].
Bei einigen Experimenten mit PEG 10000 kam es mit zunehmender PEG-Konzentration
bei ho¨heren Scherraten zu einem sprunghaften Anstieg der gemessenen Viskosita¨t, und
der Versuch wurde vorzeitig abgebrochen. Eine na¨here Begutachtung der vermessenen
PEG-Lo¨sungen zeigte kristalline Ausfa¨llungen, die vermutlich das Spaltviskosimeter blo-
ckierten. Die kristalline Ausfa¨llung wurde weder in den PEG-Stammlo¨sungen noch bei
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Abbildung 4.1: Viskosita¨t wa¨ssriger PEG-Lo¨sungen verschiedener Molekulargewichte
und Konzentrationen als Funktion der Scherrate
den Ru¨hrversuchen im Reaktor beobachtet, so dass im Weiteren eine konstante dyna-
mische Viskosita¨t angenommen wurde. Die experimentell bestimmten Viskosita¨ten der
PEG-Lo¨sungen sind in Tabelle 4.1 zusammenfassend dargestellt. Sie wurden als arithme-
tischer Mittelwert der aufgenommenen Messwerte aus drei Messungen berechnet sowie
deren Standardabweichung bestimmt.
Tabelle 4.1: Dynamische Viskosita¨ten der PEG-Lo¨sungen
PEG-Lo¨sung PEG-Konzentration dynamische Viskosita¨t Standardabweichung
[g/l] [mPa·s] [mPa·s]
PEG 4000 330 34 2
PEG 4000 500 109 4
PEG 10000 530 212 3
PEG 10000 800 788 14
Ein direkter quantitativer Vergleich mit Literaturdaten ist mangels der U¨bereinstim-
mung der gewa¨hlten Lo¨sungskonzentrationen und der Temperatur nicht mo¨glich. Hierbei
muss beru¨cksichtigt werden, dass die von den Herstellern nominal angegebenen Moleku-
largewichte von PEG stark von den tatsa¨chlichen Molekulargewichten abweichen ko¨n-
nen [Kirincic u. Klofutar, 1999]. Aus Literaturdaten [Ninni u. a., 2003; Cruz u. a., 2000;
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Gonzalez-Tello u. a., 1994; Mohsen-Nia u. a., 2005; Regupathi u. a., 2009] kann im vorlie-
genden Fall lediglich abgeleitet werden, dass die Gro¨ßenordnung der bestimmten Viskosi-
ta¨ten stimmig ist.
In Abbildung 4.2 sind die dynamischen Viskosita¨ten der eingesetzten PVP-Lo¨sungen als
Funktion der Scherrate dargestellt. Zu sehen ist, dass die Viskosita¨t der hier verwen-
deten PVP-Lo¨sungen mit steigender PVP-Konzentration zunimmt und mit zunehmen-
der Scherrate abnimmt. Die PVP-Lo¨sungen zeigen ein strukturviskoses und damit nicht-
Newtonsches Fließverhalten, wie es bei erho¨hten PVP-Konzentrationen z.B. auch von
Peter [2006] beschrieben wurde.
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Abbildung 4.2: Viskosita¨t wa¨ssriger PVP-Lo¨sungen aus Luviskol K90 verschiedener
Konzentrationen als Funktion der Scherrate. Die durchgezogene Linie
stellt die Anpassung nach dem Ostwald-DeWale-Gesetz dar.
Durch Minimierung der Fehlerquadrate wurden die Messwerte aus drei Messungen mittels
des Konsistenzfaktors und des Fließindexes an das Ostwald-DeWale-Gesetz angepasst
(Gleichung 3.1). Die ermittelten Werte fu¨r Konsistenzfaktor und Fließindex sowie der
Regressionskoeffizient der Anpassung sind in Tabelle 4.2 dargestellt.
Vergleichswerte in der Literatur fu¨r Konsistenzfaktor und Fließindex von ho¨her konzen-
trierten PVP-Lo¨sungen fanden sich in der Arbeit von Peter [2006]. Er korrelierte fu¨r eine
0,5 M Na2SO4-Lo¨sung mit PVP-Konzentrationen zwischen 0 und 100 g/l den Konsis-
tenzfaktor und den Fließindex jeweils mit einer polynomen Gleichung als Funktion der
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Tabelle 4.2: Konsistenzfaktor und Fließindex der PVP-Lo¨sungen
PVP-Konzentration Konsistenzfaktor Fließindex Regressionskoeffizient
[g/l] [mPa·sm] [−] [−]
180 11043 0,778 0,97
225 34584 0,725 0,99
PVP-Konzentration. Eine Extrapolation mit den Korrelationsgleichungen von Peter [2006]
auf die in dieser Arbeit betrachteten wa¨ssrigen PVP-Lo¨sungen lieferten fu¨r den Konsis-
tenzfaktor eine Abweichung um den Faktor 4 und fu¨r den Fließindex eine Abweichungen
um den Faktor 5, jeweils zu niedrigeren Werten hin.
Zugleich fu¨hrte Peter [2006] aber auch Viskosita¨tsmessungen von rein wa¨ssrigen PVP-
Lo¨sungen durch, die in seine Korrelationsgleichungen keinen Eingang fanden. In Gleichung
4.1 wurde auf Basis der Messdaten von Peter [2006] und den Messdaten aus dieser Arbeit
eine neue quadratische Korrelationsgleichung fu¨r die Bestimmung des Fließindexes als
Funktion der PVP-Konzentration in einer wa¨ssrigen Lo¨sung entwickelt. In Abbildung 4.3
ist die Anpassung graphisch dargestellt.
m = 1, 01− 6, 5 · 10−4 · cPV P − 3 · 10−6 · c2PV P (4.1)
m Fließindex [−]
cPV P PVP-Konzentration [g/l]
Fu¨r den Konsistenzfaktor schla¨gt Peter [2006] fu¨r seine salzhaltiges PVP-Lo¨sung eine
polynome Korrelationsgleichung vierter Ordnung vor. Dabei wurden jedoch vermeintliche
Messausreißer nicht beru¨cksichtigt. Werden diese Messausreißer mit beru¨cksichtigt, erweist
sich eine exponentielle Korrelationsgleichung als geeigneter.
K = 2, 33 · e0,044·cPV P (4.2)
K Konsistenzfaktor [mPa·sm]
cPV P PVP-Konzentration [g/l]
In Gleichung 4.2 wurde auf Basis der Messdaten von Peter [2006] fu¨r wa¨ssrige PVP-
Lo¨sungen und auf Basis der Messdaten aus dieser Arbeit eine neue exponentielle Kor-
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Abbildung 4.3: Fließeigenschaft nach dem Ostwald-DeWale-Gesetz fu¨r wa¨ssrige PVP-
Lo¨sungen mit verschiedenen Konzentrationen. Die durchgezogene Linie
stellt die Anpassung nach Gleichung 4.1 und 4.2 dar.
relationsgleichung fu¨r die Bestimmung des Konsistenzfaktors als Funktion der PVP-
Konzentration entwickelt. In Abbildung 4.3 ist die Anpassung graphisch dargestellt.
Bestimmung der Newton-Zahl fu¨r verschiedene Ru¨hrer
In Ru¨hrversuchen wurde fu¨r verschiedene Re-Zahlen der Leistungseintrag gemessen. Die
Re-Zahl wurde durch Variation der Ru¨hrerdrehzahl und der Viskosita¨ten der geru¨hrten
Flu¨ssigkeiten durch Einsatz unterschiedlicher PVP- und PEG-Lo¨sungen vera¨ndert. Die
Re-Zahl wurde mit Gleichung 2.2 berechnet. Im Fall der PVP-Lo¨sungen wurde die dy-
namische Viskosita¨t ηeff mit Gleichung 3.3 als Funktion der Ru¨hrerdrehzahl berechnet.
Fu¨r den 90◦-BR wurde als Metzner-Otto Koeffizient 11,5 und fu¨r den 45◦-SBR 13 an-
genommen [Sharratt, 1997]. Im Fall der PEG-Lo¨sungen wurde eine konstante Viskosita¨t
angenommen. Aus dem gemessenen Leistungseintrag wurde mit Gleichung 2.1 die New-
tonzahl berechnet. Das so ermittelte Ne-Re-Diagramm ist in Abbildung 4.4 dargestellt.
In Abbildung 4.4 ist zu sehen, dass beide Ru¨hrer im laminaren Bereich (Re-Zahl < 100)
nahezu gleiche Ne-Zahlen haben und beide konstant abnehmen. Im U¨bergangsbereich
(100 < Re < 104) nimmt die Ne-Zahl fu¨r beide Ru¨hrer zuna¨chst weiter ab und steigt
zum turbulenten Bereich (Re > 104) wieder leicht an. Der 90◦-BR weist im Vergleich
zum 45◦-SBR eine durchweg ho¨here Ne-Zahl auf. Der qualitative Verlauf Ne-Re-Verlauf
entspricht der allgemeinen Literatur, z.B. in Zlokarnik [2001].
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Abbildung 4.4: Ne-Re-Diagramm fu¨r den 90◦-BR und den 45◦-SBR; Reaktorkonfigura-
tion gema¨ß Abbildung 3.1 A und Tabelle 3.9; Ru¨hrer gema¨ß Abbildung
3.2 und Tabelle 3.10.
Aus dem Ne-Re-Diagramm wurden fu¨r den turbulenten Bereich fu¨r beide Ru¨hrertypen
die in Tabelle 4.3 dargestellten Ne-Zahlen ermittelt.
Tabelle 4.3: Ne-Zahl fu¨r den 90◦-BR und den 45◦-SBR im turbulenten Bereich (Re>104)
Ru¨hrertyp Ne-Zahl
90◦-BR 6,3
45◦-SBR 2,6
Fu¨r die in dieser Arbeit verwendeten Ru¨hrer- und Reaktorgeometrien sind keine direkten
Vergleichswerte in der Literatur erha¨ltlich. Bittins u. Zehner [1994] stellt jedoch eine Glei-
chung fu¨r die Berechnung der Ne-Zahl fu¨r 90◦-BR zur Verfu¨gung. Die Berechnungsglei-
chung kann hier angewandt werden, da die verwendeten Ru¨hrer- und Reaktorgeometrie-
verha¨ltnisse in ihrem Gu¨ltigkeitsbereich liegen. Mit den hier verwendeten geometrischen
Verha¨ltnissen dr/Dr=0,55, hr/dr=0,25 und Hb/Dr=0,9 wird eine Ne-Zahl von 5,3 berech-
net. Die experimentell bestimmte Ne-Zahl weicht um 20% von der nach Bittins u. Zehner
[1994] berechneten Ne-Zahl ab, liegt jedoch noch in dem vom Autor angegebenen Fehler-
bereich von ±30%.
67
4 Ergebnisse & Diskussion
Fu¨r Schra¨gblattru¨hrer unterschiedlicher Neigungswinkel korrelierte Bates u. a. [1963] de-
ren Ne-Zahl mit der eines 90◦-BRs, dessen Bla¨tter eben um diesen Winkel geneigt wurden.
Fu¨r einen Neigungswinkel von 45◦ gibt er einen Verha¨ltnisfaktor von 0,4 an. Mit den in
dieser Arbeit bestimmten Werten aus Tabelle 4.3 errechnet sich ein Verha¨ltnisfaktor von
2,6/6,3=0,41 und trifft damit den von Bates u. a. [1963] bestimmten Faktor sehr gut.
Fazit zur Bestimmung des durchschnittlichen Leistungseintrags
Fu¨r die in dieser Arbeit verwendeten 45◦-SBR und 90◦-BR wurden die Ne-Zahlen be-
stimmt. Fu¨r den 45◦-SBR wurde eine Ne-Zahl von 2,6 und fu¨r den 90◦-BR eine von 6,3
bestimmt. Mit den hier bestimmten Ne-Zahlen kann die durchschnittliche Energiedis-
sipationsrate ε0 mit Gleichung 2.3 als Funktion der Ru¨hrerdrehzahl berechnet werden.
Die durchschnittliche Energiedissipationsrate fand in dieser Arbeit Eingang bei der Be-
rechnung der maximalen Energiedissipationsrate εmax (Kapitel 4.1.2), als auch bei der
Bewertung unterschiedlicher Reaktorkonfigurationen hinsichtlich ihrer Fa¨higkeit Hydro-
gelpartikel in dem hier verwendeten Laborreaktor zu suspendieren (Kapitel 4.1.3).
4.1.2 Bestimmung des maximalen Leistungseintrags
Wa¨hrend der durchschnittliche Leistungseintrag den Leistungseintrag beschreibt, der
im gesamten Reaktorflu¨ssigkeitsvolumen durchschnittlich dissipiert wird, interessiert bei
Ru¨hraufgaben, bei denen sich scherempfindliche Bestandteile, wie z.B. Mikroorganismen
oder hier Enzymimmobilisate, in der geru¨hrten Flu¨ssigkeit befinden, auch der lokal wir-
kende maximale Leistungseintrag. Der lokal wirkende Leistungseintrag, auch als maximale
Energiedissipationsrate bezeichnet, wenn auf die Flu¨ssigkeitsmasse bezogen, kann durch
Messung des maximalen stabilen Tropfendurchmessers einer flu¨ssig/flu¨ssig Dispersion be-
stimmt werden.
Dispergierversuche
Es wurden Dispergierversuche mit einem 90◦-BR und einem 45◦-SBR durchgefu¨hrt. Bei
kleiner Ru¨hrerdrehzahl beginnend, wurde im Versuchsverlauf im Abstand von 2 Stunden
jeweils die Ru¨hrerdrehzahl erho¨ht, wa¨hrend fortlaufend der maximale Tropfendurchmesser
bestimmt wurde. Nach 2 Stunden Ru¨hrzeit, bei einer konstanten Ru¨hrerdrehzahl, wurde
der dann gemessene maximale Tropfendurchmesser als maximaler stabiler Tropfendurch-
messer der entsprechenden Ru¨hrerdrehzahl festgehalten. Die Entwicklung des maximalen
Tropfendurchmessers im Verlauf der Ru¨hrversuche ist fu¨r den 90◦-BR in Abbildung 4.5
und fu¨r den 45◦-SBR in Abbildung 4.6 dargestellt.
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Abbildung 4.5: Verlauf des maximalen Tropfendurchmessers wa¨hrend eines Ru¨hrver-
suches mit dem 90◦-BR; Reaktorkonfiguration gema¨ß Abbildung 3.1 A
und Tabelle 3.9; 90◦-BR gema¨ß Abbildung 3.2 und Tabelle 3.10, Disper-
sionssystem nach Kapitel 3.7.
0 100 200 300 400 500 600 700 800
0
50
100
150
200
250
300
350
d
max
=19 µmdmax=21 µm
n=750 1/minn=670 1/minn=560 1/minn=460 1/minn=360 1/minn=260 1/min
d
max
=35 µm
d
max
=55 µm
d
max
=81 µm
d
max
=140 µm
d
max
=236 µm
n=160 1/min
d m
ax
 
 
[µm
]
Zeit  [min]
Abbildung 4.6: Verlauf des maximalen Tropfendurchmessers wa¨hrend eines Ru¨hrver-
suches mit dem 45◦-SBR; Reaktorkonfiguration gema¨ß Abbildung 3.1
A und Tabelle 3.9; 45◦-SBR gema¨ß Abbildung 3.2 und Tabelle 3.10,
Dispersionssystem nach Kapitel 3.7.
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Sowohl beim 90◦-BR als auch beim 45◦-SBR ist zu sehen, dass bei konstanter Ru¨hrerdreh-
zahl der maximale Tropfendurchmesser mit der Zeit abnimmt und gegen einen stabilen
Wert la¨uft. Bei ho¨heren Drehzahlen, d.h. bei ho¨herer durchschnittlicher Energiedissipati-
onsrate, ist dies deutlicher zu sehen. In den meisten Untersuchungen zum maximalen sta-
bilen Tropfendurchmesser wird nach Ru¨hrzeiten von 1 bis 2 h der maximale stabile Trop-
fendurchmesser bestimmt [Lam u. a., 1996]. Es ist jedoch auch bekannt, dass bei la¨ngeren
Ru¨hrzeiten der maximale Tropfendurchmesser weiter kontinuierlich abnimmt, wenn auch
sehr langsam [Konno u. Saito, 1987; Lam u. a., 1996; Pacek u. a., 1999]. Konno u. Saito
[1987] argumentieren, dass in 1 bis 2 h der maximale stabile Tropfendurchmesser zwar
nicht erreicht wird, die weitere Abnahme des maximalen Tropfendurchmessers auf Grund
la¨ngerer Ru¨hrzeiten im Vergleich zu anderen Betriebsparametern, wie z.B. der Ru¨hrer-
drehzahl, die den maximalen stabilen Tropfendurchmesser beeinflussen, jedoch klein ist.
Zhou u. Kresta [1998] zeigten bei Messzeiten von 2 h eine gute U¨bereinstimmung zwischen
ihren Messungen zum Tropfendurchmesser und Stro¨mungsuntersuchungen im Ru¨hrreak-
tor. Aus Sicht des experimentellen Aufwandes ist es somit vertretbar, den maximalen
stabilen Tropfendurchmesser nach einer Ru¨hrzeit von 1 bis 2 h als solchen zu definieren.
Aus Abbildung 4.5 ist ersichtlich, dass bei niedrigen Ru¨hrerdrehzahlen im Rahmen der
hier durchgefu¨hrten Versuchsdauer ein maximaler stabiler Tropfendurchmesser nicht ein-
deutig erreicht wird. Dies kann damit begru¨ndet werden, dass im Ru¨hrreaktor noch keine
voll ausgebildete Turbulenz vorlag. Bedingung fu¨r die Existenz voll ausgebildeter, iso-
troper Turbulenz ist ein hinreichend großer Unterschied zwischen Makro- und Mikro-
maßstab der Turbulenz sowie eine hinreichend hohe Reynolds-Zahl der Hauptstro¨mung
[Mersmann u. Grossmann, 1980]. Liepe u. a. [1988] gibt als minimalen Unterschied zwi-
schen Makro- und Mikromaßstab ein Verha¨ltnis von 150 an. Die Reynoldszahl, ab der im
Ru¨hrreaktor eine turbulente Stro¨mung vorliegt, ist typischerweise 104 [Paul u. a., 2003].
Dazu wird in Abbildung 4.7 das Verha¨ltnis von Makromaßstab (Gleichung 2.9) zu Mi-
kromaßstab (Gleichung 2.10) der turbulenten Stro¨mung als Funktion der Reynoldszahl
(Gleichung 2.2) bzw. der Ru¨hrerdrehzahl aufgetragen. εmax in Gleichung 2.10 wurde aus
den bestimmten maximalen Tropfendurchmessern mittels Gleichung 2.4 berechnet. Zu
sehen ist, dass bei Ru¨hrerdrehzahlen gro¨ßer 200 1/min sowohl beim 45◦-SBR als auch
beim 90◦-BR die oben genannten Kriterien erfu¨llt sind. In weiteren Auswertungen zur
maximalen Energiedissipationsrate wurden nur Ergebnisse von Ru¨hrerdrehzahlen gro¨ßer
200 1/min beru¨cksichtigt.
In Abbildung 4.8 A und B wurden der maximale stabile Tropfendurchmesser dmax und
die maximale Energiedissipationsrate εmax als Funktion der Ru¨hrerdrehzahl n und in
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Abbildung 4.7: Verha¨ltnis von Makromaßstab zu Mikromaßstab als Funktion der
Reynoldszahl bzw. der Ru¨hrerdrehzahl. Reaktorkonfiguration gema¨ß
Abbildung 3.1 A und Tabelle 3.9; Ru¨hrer gema¨ß Abbildung 3.2 und
Tabelle 3.10, Dispersionssystem nach Kapitel 3.7.
Abbildung 4.9 A und B als Funktion der durchschnittlichen Energiedissipationsrate ε0
dargestellt. Fu¨r beide Ru¨hrertypen wurde jeweils eine nicht-lineare Korrelation mittels
Gleichung 4.3 durchgefu¨hrt. Die entsprechenden Anpassfaktoren sind in Tabelle 4.4 auf-
gelistet. Der Bestimmtheitsgrad der Korrelationen war stets > 0,99.
f(x) = a · xb (4.3)
a, b Anpassfaktoren [−]
Wie in Abbildung 4.8 A und B zu sehen ist, erzeugt der 90◦-BR im Vergleich zum 45◦-SBR
bei gleicher Ru¨hrerdrehzahl bzw. Ru¨hrerumfangsgeschwindigkeit eine ho¨here maximale
Energiedissipationsrate und damit kleinere maximale stabile Tropfendurchmesser. Dies
la¨sst sich darauf zuru¨ckfu¨hren, dass die beiden Ru¨hrertypen unterschiedliche Newton-
Zahlen haben und bei gleicher Ru¨hrerdrehzahl unterschiedliche Leistungen in die Flu¨s-
sigkeit eintragen. Der 90◦-BR tra¨gt mit einer Newton-Zahl von 6,3 bei gleicher Drehzahl
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Abbildung 4.8: A: dmax als Funktion der Ru¨hrerdrehzahl n, Dispersionssystem nach Ka-
pitel 3.7, B: εmax als Funktion der Ru¨hrerdrehzahl n, εmax aus dmax mit-
tels Gleichung 2.4 berechnet; Reaktorkonfiguration gema¨ß Abbildung
3.1 A und Tabelle 3.9, Ru¨hrer gema¨ß Abbildung 3.2 und Tabelle 3.10.
Die durchgezogene und die gestrichelte Linie stellen Anpassungen nach
Gleichung 4.3 in Verbindung mit Tabelle 4.4 dar.
Tabelle 4.4: Anpassfaktoren zu Gleichung 4.3
45◦-SBR 90◦-BR
a b a b
dmax = f(n) 2, 96 · 106 -1,79 7, 41 · 106 -2
εmax = f(n) 6, 72 · 10−12 4,66 3, 95 · 10−10 4,15
dmax = f(ε0) 46 -0,6 57 -0,67
εmax = f(ε0) 22 1,55 16 1,38
mehr Leistung in die Flu¨ssigkeit ein, als der 45◦-SBR mit einer Newton-Zahl von 2,6, und
erzeugt damit eine ho¨here maximale Energiedissipationsrate als der 45◦-SBR. D.h. dass
εmax nicht nur eine Funktion der Ru¨hrerdrehzahl bzw. der Ru¨hrerumfangsgeschwindigkeit
ist, sondern auch von ε0 [Zhou u. Kresta, 1998].
In Abbildung 4.9 A und B ist dargestellt, dass der 90◦-BR im Vergleich zum 45◦-SBR, dem
Ru¨hrer mit geringer Ne-Zahl, bei gleicher durchschnittlicher Energiedissipationsrate eine
niedrigere maximale Energiedissipationsrate aufweist und damit gro¨ßere maximale stabile
Tropfendurchmesser erzeugt. Dies entspricht den Beobachtungen von [Pacek u. a., 1999;
Zhou u. Kresta, 1998]. Eine schlu¨ssige Erkla¨rung findet sich hierzu noch nicht [Pacek u. a.,
1999].
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Abbildung 4.9: A: dmax als Funktion der durchschnittlichen Energiedissipationsrate ε0,
Dispersionssystem nach Kapitel 3.7, B: εmax als Funktion der durch-
schnittlichen Energiedissipationsrate ε0, εmax aus dmax mittels Glei-
chung 2.4 berechnet; Reaktorkonfiguration gema¨ß Abbildung 3.1 A und
Tabelle 3.9, Ru¨hrer gema¨ß Abbildung 3.2 und Tabelle 3.10. Die durch-
gezogene und die gestrichelte Linie stellen Anpassungen nach Gleichung
4.3 in Verbindung mit Tabelle 4.4 dar.
Fu¨r die praktische Arbeit ist der Weg, die maximale Energiedissipationsrate mittels Di-
spergierversuchen zu bestimmen, sehr aufwendig, so dass versucht wird, sie als Funktion
der Ru¨hrerkonfiguration und der Betriebsbedingungen zu beschreiben. In Abbildung 4.10
A ist fu¨r den 45◦-SBR und in Abbildung 4.10 B fu¨r den 90◦-BR die maximale Energie-
dissipationsrate als Funktion der Ru¨hrerdrehzahl dargestellt. Dargestellt wird jeweils die
maximale Energiedissipationsrate, die aus dem maximalen stabilen Tropfendurchmesser
der Dispergierversuche mittels Gleichung 2.4 berechnet wurde sowie die maximale Ener-
giedissipationsrate, die mittels der Korrelationsgleichung 2.5 nach Liepe u. a. [1988] bzw.
mittels der Korrelationsgleichung 2.6 nach Henzler [2000] berechnet wurde.
In Abbildung 4.10 A und B ist zu sehen, dass fu¨r den 45◦-SBR und den 90◦BR sowohl
die Korrelationsgleichung nach Liepe u. a. [1988] als auch die nach Henzler [2000] den
experimentellen Verlauf der maximalen Energiedissipationsrate als Funktion der Ru¨hr-
erdrehzahl qualitativ richtig wiedergeben. Quantitativ u¨berscha¨tzen beide Korrelations-
gleichungen die maximalen Energiedissipationsrate bei niedrigen Ru¨hrerdrehzahlen und
unterscha¨tzen sie bei hohen Ru¨hrerdrehzahlen fu¨r beide Ru¨hrer.
Weder in der Arbeit von Liepe u. a. [1988] noch in der von Henzler [2000] wird explizit
ein maximaler Fehler zwischen der Korrelationsgleichung und deren experimentellen Da-
tenbasis angegeben und kann somit hiermit nicht weiter bewertet werden. Zu bemerken
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Abbildung 4.10: A: 45◦-SBR; B: 90◦-BR. Vergleich von εmax, die durch Dispergierver-
suche bestimmt wurde, mit Korrelationsgleichungen aus der Literatur.
Reaktorkonfiguration gema¨ß Abbildung 3.1 A und Tabelle 3.9, Ru¨hrer
gema¨ß Abbildung 3.2 und Tabelle 3.10.
ist jedoch, dass die Abweichung bei der Korrelationsgleichung nach Henzler [2000] so-
wohl fu¨r den 45◦-SBR als auch den 90◦-BR in derselben Gro¨ßenordnung liegt, wa¨hrend
sie sich bei Liepe u. a. [1988] von einem zum anderen Ru¨hrertyp deutlich unterscheidet.
Nach Liepe u. a. [1988] berechnet sich fu¨r den 45◦-SBR bei gleich Ru¨hrerdrehzahl eine
ho¨here maximale Energiedissipationsrate, als fu¨r den 90◦-BR. Dies steht im Gegensatz
zu den Messergebnissen dieser Arbeit als auch zu den Ergebnissen in anderen Arbeiten,
wie z.B. in [Zhou u. Kresta, 1998]. Nach Henzler [2000] hingegen berechnet sich fu¨r den
45◦-SBR bei gleicher Ru¨hrerdrehzahl eine niedrigere maximale Energiedissipationsrate,
als fu¨r den 90◦-BR. Dies la¨sst sich vor allem damit begru¨nden, dass bei Liepe u. a. [1988]
die maximale Energiedissipationsrate im wesentlichen als eine Funktion der Ru¨hrerum-
fangsgeschwindigkeit dargestellt wird, wa¨hrend Henzler [2000] sie sowohl als Funktion
der durchschnittlichen Energiedissipationsrate als auch einer Geometriefunktion der Re-
aktorkonfiguration darstellt, so dass der Korrelationsansatz nach Henzler [2000] bei der
Anwendung auf unterschiedliche Ru¨hrerklassen als geeigneter erscheint.
Fazit zur Bestimmung des maximalen Leistungseintrags
εmax ist ein wichtige Kenngro¨ße bei der Bewertung von Ru¨hrprozessen, bei denen sich
scherempfindliche Bestandteile, wie z.B. Enzymimmobilisate, in der geru¨hrten Flu¨ssigkeit
befinden. In dieser Arbeit dient sie als Hauptkriterium bei der Bewertung unterschiedlicher
Reaktorkonfigurationen hinsichtlich ihrer Fa¨higkeit Hydrogelpartikel in dem hier verwen-
deten Laborreaktor schonend vollsta¨ndig zu suspendieren (Kapitel 4.1.3). Mit Hilfe von
Dispergierversuchen wurden ein 45◦-SBR und ein 90◦-BR hinsichtlich ihrer maximalen
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Energiedissipationsrate εmax charakterisiert und fu¨r sie experimentell Korrelationsglei-
chungen fu¨r die Berechnung von εmax als Funktion der Ru¨hrerdrehzahl abgeleitet.
4.1.3 Bestimmung der vollsta¨ndigen Suspension
Fu¨r den Laborreaktor nach Abbildung 3.1 in Verbindung mit einem 45◦-SBR bzw. 90◦-BR
sollte eine Reaktorkonfiguration bestimmt werden, die einen optimalen Stofftransport bei
gleichzeitig minimaler Scha¨digung der Immobilisate gewa¨hrleistet. Die maximale Energie-
dissipationsrate ist als charakteristische Gro¨ße bei der Beschreibung der Beanspruchung
von Partikeln in einem Reaktorsystem bekannt [Langer u. Deppe, 2000] und soll, um die
Scha¨digung der Enzymimmobilisate zu begrenzen, mo¨glichst gering gehalten werden. Die
vollsta¨ndige Suspension bei der just-suspending Drehzahl Njs in einem Ru¨hrreaktor ge-
wa¨hrleistet einen optimalen Stofftransport zwischen suspendierten Partikeln und der Flu¨s-
sigphase [Pangarkar u. a., 2002]. So galt es eine Reaktorkonfiguration zu identifizieren, die
eine vollsta¨ndige Suspension ermo¨glichte, bei gleichzeitig minimaler, maximaler Energie-
dissipationsrate.
Die Bestimmung der vollsta¨ndigen Suspension erfolgte auf Basis der
”
Peak“-Methode. Die
fu¨r diese Methode notwenige Konzentrationsmessung der Partikel nahe dem Reaktorbo-
den wurde mit einer bis dato neuen Messtechnik basierend auf Bildanalyse realisiert. In
den Suspendierversuchen wurde durch eine photometrische, integrale Messmethode eine
durchschnittliche Partikelkonzentration u¨ber den Reaktordurchmesser auf einer definier-
ten Reaktorho¨he bestimmt. Die Grundidee fu¨r die Versuchsdurchfu¨hrung bestand darin,
den Reaktor mit hellem Licht zu durchleuchten und die Lichttransmission auf der Gegen-
seite der Lichtquelle zu detektieren. Als Detektor wurde eine handelsu¨bliche Digitalkamera
verwendet, mit der Bilder des Reaktors aufgenommen wurden. Die Digitalbilder wurden
nach einem definierten Prozedere hinsichtlich der Helligkeitsinformation fu¨r die Reak-
torbereiche von Interesse analysiert. Befanden sich nun suspendierte Partikel zwischen
Lichtquelle und Detektor, kam es zu einer Lichtabschwa¨chung beim Detektor. Ein Maß
fu¨r die Lichtabschwa¨chung war die Extinktion, die mit der Partikelkonzentration zwischen
Lichtquelle und Detektor korreliert werden konnte.
Um den erfolgreichen Einsatz dieser neuen Messtechnik zu gewa¨hrleisten, wurden zuna¨chst
in Vorversuchen die minimale Messzeit bestimmt, der Nachweis der Kalibrierbarkeit des
Messsignals sowie der Nachweis der Reproduzierbarkeit erbracht.
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Anschließend wurden mit der neuen Methode sechs Reaktorkonfigurationen untersucht.
Es wurde eine optimale Reaktorkonfiguration identifiziert, um Hydrogelpartikel in einem
organischen Lo¨sungsmittel bei gleichzeitig minimaler, maximaler Energiedissipationsrate
vollsta¨ndig zu suspendieren. Mit der so identifizierten optimalen Reaktorkonfiguration,
wurde dann fu¨r die vollsta¨ndige Suspendierung von PVA-Hydrogelpartikeln in Hexan die
just-suspending Drehzahl Njs bestimmt.
Minimale Messzeit
Wenn in einem Ru¨hrreaktor Partikel suspendiert werden, verlassen sie ihre Ruheposition
am Reaktorboden und bewegen sich quasi undefiniert durch die Flu¨ssigkeit im Reaktor.
Wird ein bestimmtes Volumenelement betrachtet, so ist es offensichtlich, dass die Parti-
kelkonzentration dort mit der Zeit variiert. Die Messzeit beeinflusst maßgeblich das Er-
gebnis der durchschnittlichen Partikelkonzentration in dem betrachteten Volumenelement.
Der relative Fehler der durchschnittlichen Partikelkonzentration nimmt mit zunehmender
Messzeit ab. Bei der hier angewandten Messmethode wird die Partikelkonzentration aus
Digitalbildern abgeleitet. Die Gesamtmesszeit ist damit die Anzahl der aufgenommenen
Bilder multipliziert mit der Belichtungszeit eines Bildes. Zur Bestimmung der notwendi-
gen minimalen Gesamtmesszeit, um einen relativen Fehler < 1 % bei der Bestimmung der
durchschnittlichen Extinktion im Segment unterhalb des Ru¨hrers zu erlangen, wurden zu-
na¨chst 200 Bilder einer Ru¨hrkonfiguration aufgenommen. Da die Wahrscheinlichkeit, dass
sich ein Partikel in einem bestimmten Volumenelement aufha¨lt, von der Partikelgeschwin-
digkeit abha¨ngt und die Partikelgeschwindigkeit von der Ru¨hrerdrehzahl massgeblich be-
einflusst wird, wurde das Experiment fu¨r verschiedene Ru¨hrerdrehzahlen durchgefu¨hrt.
Suspendiert wurden 20 g Alginat-Partikel in Toluol. Das Ergebnis der Versuche ist in
Abbildung 4.11 dargestellt.
Mit steigender Anzahl analysierter Bilder und somit auch steigender Gesamtmesszeit sinkt
der relative Fehler der durchschnittlichen Extinktion. Weiterhin ist zu sehen, dass mit stei-
gender Ru¨hrerdrehzahl der durchschnittliche Fehler auch sinkt. Bei einer Ru¨hrerdrehzahl
von 125 1/min (n << NJS) lagen fast alle Partikel noch auf dem Reaktorboden. Einige
wenige suspendierten und bewegten sich langsam durch das beobachtete Segment unter-
halb des Ru¨hrers. Es wurde eine Gesamtmesszeit von 30 s beno¨tigt, um einen relativen
Fehler < 1 % zu erhalten. Bei einer Drehfrequenz von 150 1/min (n < NJS) stieg die Men-
ge suspendierter Partikel, und die notwenige Gesamtmesszeit fu¨r einen relativen Fehler
< 1 % sank unter 21 s. Bei 250 1/min waren bereits alle Partikel vollsta¨ndig suspendiert
und bewegten sich mit hoher Geschwindigkeit durch das beobachtete Segment. Bereits
nach 6 s Gesamtmesszeit wurde der relative Fehler von < 1 % unterschritten.
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Abbildung 4.11: Relativer Fehler der durchschnittlichen Extinktion im Segment unter-
halb des Ru¨hrers mit zunehmender Anzahl analysierter Bilder. Die
Gesamtmesszeit ist hier das Produkt der Bilderanzahl und der Belich-
tungszeit eines einzelnen Bildes. (20 g Alginat-Partikel in Toluol, Re-
aktorkonfiguration gema¨ß Abbildung 3.1 A und Tabelle 3.9, 45◦-SBR
gema¨ß Abbildung 3.2 und Tabelle 3.10, Videokamera).
Die so bestimmte Gesamtmesszeit liegt in der Gro¨ßenordnung anderer nichtinvasiver, pho-
tometrischer Methoden [Kolar, 1961; Bohnet u. Niesmak, 1980; Fajner u. a., 1985]. Aus
diesem Vorversuch wurde fu¨r die weiteren Versuche eine minimale Gesamtmesszeit von
35 s abgeleitet, die erfu¨llt sein muss fu¨r einen stabilen, durchschnittlichen Extinktions-
messwert mit einem relativen Fehler < 1 %.
Kalibrierung zwischen Extinktion und Konzentration
Zur Bestimmung der just-suspending Drehzahl Njs nach der ”
Peak“-Methode, muss die
Partikelkonzentration unterhalb des Ru¨hrers bestimmt werden. Bei der hier verwendeten
optischen Messmethode ist die ermittelte Messgro¨ße die Luma Y bzw. die Lichtintensita¨t,
die mittels eines Photos bestimmt wird. Aus der Lichtintensita¨t wird eine Lichtextinktion
berechnet. Die Lichtextinktion wird durch suspendierte Partikel verursacht, die sich zwi-
schen einer Lichtquelle und dem Messinstrument, hier einer Kamera, befinden. Es wurde
angenommen, dass die so ermittelte Lichtextinktion, analog zur Spektrophotometrie dem
Lambert-Beer-Gesetz folgt und mit der vorherrschenden Partikelkonzentration korreliert
werden kann. Zum Beweis dieser Annahme wurde eine Kalibrierung zwischen der Extinkti-
on und der extinktions-verursachenden Partikelkonzentration durchgefu¨hrt. Dazu wurden
77
4 Ergebnisse & Diskussion
unterschiedliche Konzentrationen Alginat-Partikel in Toluol homogen suspendiert. Das
Ergebnis der Kalibrierung ist in Abbildung 4.12 dargestellt.
0 10 20 30 40 50 60
0,0
0,1
0,2
0,3
0,4
0,5
Ex
tin
kt
io
n
 
EZ
 
 
[-]
Partikelkonzentration cP  [kg/m3]
Abbildung 4.12: Kalibrierung zwischen der Extinktion EZ und der Partikelkonzentra-
tion cP im Segment unterhalb des Ru¨hrers. (Verschiedene Mengen
Alginat-Partikeln homogen in Toluol suspendiert, Reaktorkonfigura-
tion gema¨ß Abbildung 3.1 A und Tabelle 3.9, 90◦-SBR gema¨ß Abbil-
dung 3.2 und Tabelle 3.10, Ru¨hrerdrehzahl 500 1/min, Digitalkamera,
Gesamtmesszeit 35 s).
Zu sehen ist eine lineare Korrelation zwischen Extinktion und Partikelkonzentration bis zu
einer Partikelkonzentration von 50 kg/m3. Es wurde eine Standardabweichung von ± 1 %
berechnet. Bei ho¨heren Partikelkonzentrationen wurde der lineare Bereich verlassen und
die Extinktion tendiert zu einem konstanten Wert. Die Nicht-Linearita¨t trat bereits ab
einem Extinktionswert von 0,5 auf, wa¨hrend konventionelle Spektrophotometer typischer-
weise erst ab 3 eine Nicht-Linearita¨t aufweisen.
Dies kann auf den kleinen dynamischen Messbereich des CCD-Chips der Kamera und
der hier verwendeten, schwachen Lichtquelle zuru¨ckgefu¨hrt werden. Eine Linearita¨t von
CCD-Chips besteht nur im Bereich unterhalb der U¨berbelichtung und oberhalb der Unter-
belichtung [Mullikin u. a., 1994]. Dieser Bereich wird dynamischer Bereich genannt. Mit
Erfahrung kann der dynamische Bereich durch eine gute Kombination von Belichtungszeit,
Blende und Lichtquelle vergro¨ßert werden.
Die maximale Partikelkonzentration von 50 kg/m3, die in dieser Arbeit gemessen wurde,
ist gro¨ßer als die, die mit anderen, nicht-invasiven, photometrischen Methoden gemessen
wurde [Bohnet u. Niesmak, 1980; Fajner u. a., 1985]. Desweiteren liegen typische Konzen-
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trationen fu¨r Enzymimmobilisate in geru¨hrten Reaktoren unter 50 kg/m3 [Doumeche u. a.,
2002]. Da die Partikelkonzentrationen, die in dieser Arbeit verwendet wurden, im Bereich
der photometrischen Linearita¨t lagen und fu¨r die Anwendung der
”
Peak“-Methode nicht
absolute Partikelkonzentrationen notwendig sind, sondern nur der relative Konzentrations-
verlauf, konnten und wurden somit alle weiteren Experimente nur auf Basis der Extinktion
ausgewertet.
Reproduzierbarkeit
Es wurde untersucht, ob der relative Verlauf der Extinktion als Funktion der Ru¨hrer-
drehzahl, vom Typ der Kamera und deren Einstellung abha¨ngt. In einem Versuch zur
Reproduzierbarkeit wurden zwei verschiedene Kameras mit unterschiedlichen Einstellun-
gen auf das gleiche Suspendiersystem angewandt.
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Abbildung 4.13: Reproduzierbarkeit mit verschiedenen Kameras, Verschlusszeiten und
Blenden. (20 g Alginat-Partikel in Toluol, Reaktorkonfiguration gema¨ß
Abbildung 3.1 A und Tabelle 3.9, 45◦-SBR gema¨ß Abbildung 3.2 und
Tabelle 3.10. Videokamera (VC) mit 1/3 s Verschlusszeit und F8 Blen-
de. Digitalkamera (DC) mit 0,625 s Verschlusszeit und F8 Blende bzw.
1 s Verschlusszeit und F11 Blende).
Da mit langer Belichtungszeit weniger Bilder analysiert werden mu¨ssen, um eine Ge-
samtmesszeit von min. 35 s zu erreichen, wurde zur Minimierung des experimentellen
Aufwandes sowohl fu¨r die Digitalkamera als auch die Videokamera die la¨ngstmo¨gliche
Verschlusszeit mit einer passenden Blende ausgewa¨hlt. Fu¨r die Videokamera wurde eine
Verschlusszeit von 1/3 s mit einer F8 Blende gewa¨hlt und fu¨r die Digitalkamera eine Ver-
schlusszeit von 1 s und einer F11 Blende. Zusa¨tzlich wurde fu¨r die Digitalkamera eine
Verschlusszeit von 0,625 s und einer F8 Blende gewa¨hlt, um eine Referenz zwischen der
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Videokamera und der Digitalkamera bei gleicher Blende zu haben. Das Suspendiersystem
bestand aus 20 g Alginat-Partikeln, die in Toluol suspendiert wurden. Das Ergebnis diese
Vergleichs ist in Abbildung 4.13 dargestellt.
Bei der U¨berpru¨fung der Reproduzierbarkeit konnte festgestellt werden, dass beide Ka-
meras mit ihren unterschiedlichen Konfigurationen denselben qualitativen Extinktionsver-
lauf wiedergaben und jeweils ein Extinktionsmaximum zeigten. Wa¨hrend die Maxima der
Extinktionsverla¨ufe der Digitalkamera ungefa¨hr gleich waren, lag das der Videokamera
darunter. Es wurde vermutet, dass diese Abweichung auf einen geringeren dynamischen
Bereich des CCD-Chips der Videokamera zuru¨ck zufu¨hren ist, was dazu fu¨hrt, dass ho-
he Partikelkonzentrationen nicht mehr linear zum Extinktionsverlauf sind und somit mit
einer niedrigeren Extinktion dargestellt werden.
Wie in Abbildung 2.2 gezeigt und von Bourne u. Sharma [1974] erkla¨rt, erscheint dieses
Maximum bei der just-suspending Drehzahl Njs. Es wurde eine durchschnittliche just-
suspending Drehzahl Njs von 208 1/min mit einer Standardabweichung von ± 7 % er-
mittelt. Damit erreicht diese neue Methode eine vergleichbare Genauigkeit wie andere
nichtinvasive, photometrische Methoden von ± 5 % [Bohnet u. Niesmak, 1980].
Suspendiervergleich verschiedener Reaktorkonfigurationen
Fu¨r den Laborreaktor nach Abbildung 3.1 sollte eine geeignete Reaktorkonfiguration er-
mittelt werden, die vollsta¨ndige Suspension von Alginat-Partikeln in Toluol bei gleichzei-
tig minimierter, maximaler Energiedissipationsrate gewa¨hrleistet. Die Ru¨hrerdrehzahl fu¨r
vollsta¨ndige Suspension wurde mit der entwickelten photometrischen Methode bestimmt
und mit der dabei vorliegenden maximalen Energiedissipationsrate, die experimentell in
Kapitel 4.1.2 bestimmt wurde, verglichen. Es wurde die Suspendierfa¨higkeit von 6 Reak-
torkonfigurationen untersucht. Die 6 Konfigurationen waren ein 45◦-SBR oder ein 90◦-BR
(gema¨ß Abbildung 3.2 und Tabelle 3.10) jeweils mit einem Klo¨pperboden, konischen und
einem flachen Reaktorboden (gema¨ß Abbildung 3.1 und Tabelle 3.9). Es wurden 20 g
Alginat-Partikel in Toluol suspendiert. Das Ergebnis des Vergleichs der 6 Reaktorkonfi-
gurationen ist in Abbildung 4.14 dargestellt.
Alle Graphen zeigen ein Extinktionsmaximum (Abbildung 4.14 A, B). Nur die Reaktor-
konfigurationen mit dem 90◦-BR und dem Klo¨pperboden zeigt einen Wendepunkt (Ab-
bildung 4.14 B). Wie in Abbildung 2.2 gezeigt und von Bourne u. Sharma [1974] erkla¨rt,
erscheint bei der just-suspending Drehzahl Njs ein Maximum oder ein Wendepunkt. In
Tabelle 4.5 sind fu¨r die 6 betrachteten Reaktorkonfigurationen die so ermittelten just-
suspending Drehzahl Njs zusammengefasst.
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Abbildung 4.14: Vergleich des Extinktionsverlaufs im Segment unterhalb des Ru¨hrers
fu¨r sechs Reaktorkonfigurationen als Funktion der Ru¨hrerdrehzahl. (20
g Alginat-Partikel in Toluol, Reaktorkonfiguration gema¨ß Abbildung
3.1 und Tabelle 3.9, Ru¨hrer gema¨ß Abbildung 3.2 und Tabelle 3.10,
Videokamera, Gesamtmesszeit 35 s).
Bei den Reaktorkonfigurationen mit dem 90◦-BR ist in Abbildung 4.14 B weiterhin zu
sehen, dass mit steigender Ru¨hrerdrehzahl der Extinktionswert auf den gleichen Extink-
tionswert von 0,2 zustrebt, der ab 500 1/min fu¨r alle drei Reaktorkonfigurationen erreicht
wurde. Dies la¨sst auf eine homogene Suspension bei 500 1/min schließen. Wie in Abbil-
dung 4.14 A bei den Reaktorkonfigurationen mit dem 45◦-SBR zu sehen ist, lagen bei
500 1/min unterschiedliche Extinktionswerte vor. Dies la¨sst annehmen, dass eine homo-
gene Suspension erst bei ho¨heren Ru¨hrerdrehzahlen erreicht wird. Eine weitere Erho¨hung
der Ru¨hrerdrehzahl, um diese Annahme zu verifizieren, war wegen Gasansaugens nicht
mo¨glich.
Tabelle 4.5: Vergleich von 6 Reaktorkonfigurationen bzgl. der Ru¨hrerdrehzahl fu¨r voll-
sta¨ndige Suspension NJS, ε0 berechnet mit Gleichung 2.3 und εmax berech-
net mit Gleichung 4.3.
Reaktorkonfiguration NJS[1/min] ε0[W/kg] εmax[W/kg]
90◦-BR; konischer Boden 175 0,12 0,80
90◦-BR; Flachboden 175 0,10 0,80
45◦-SBR; Klo¨pperboden 200 0,07 0,35
45◦-SBR; Flachboden 225 0,09 0,61
90◦-BR; Klo¨pperboden 275 0,44 5,25
45◦-SBR; konischer Boden 300 0,25 2,35
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Aus Tabelle 4.5 ist ersichtlich, dass sich bei der Betrachtung von NJS zwei Gruppen bilden.
Der 90◦-BR mit konischem Boden oder Flachboden und der 45◦-SBR mit Klo¨pperboden
oder Flachboden suspendieren bei einer Ru¨hrerdrehzahl von um die 200 1/min, wa¨hrend
der 90◦-BR mit Klo¨pperboden und der 45◦-SBR mit konischem Boden bei einer Ru¨hr-
erdrehzahl von um die 300 1/min suspendieren. Dieses etwas schlechtere Abschneiden
deutet auf ein Stro¨mungsregime hin, das die auf dem Boden ruhenden Partikel schlechter
erreicht und sie schlecht beim Suspendiervorgang unterstu¨tzt.
Von besonderem Interesse bei Suspendierprozessen ist die durchschnittliche Energiedissi-
pationsrate ε0 am Punkt der vollsta¨ndigen Suspension NJS, da u.a. auf ihrer Basis eine
Maßstabsvergro¨ßerung des Ru¨hrprozesses erfolgt [Kraume u. Zehner, 2002]. Werden im
vorliegenden Fall die untersuchten Reaktorkonfigurationen am Punkt der vollsta¨ndigen
Suspension NJS auf Basis der durchschnittliche Energiedissipationsrate ε0 verglichen (Ta-
belle 4.5), a¨ndert sich die Reihenfolge von niedrigem ε0 zu hohem ε0 im Vergleich zur
Reihenfolge von niedrigem NJS zu hohem NJS. Die am Punkt der vollsta¨ndigen Sus-
pension NJS eingetragene Energie ist bei den Reaktorkonfigurationen mit dem 45
◦-SBR
mit Klo¨pperboden bzw. mit dem Flachboden um 30% bzw. 10% niedriger als bei der
na¨chst besseren Reaktorkonfiguration mit dem 90◦-BR mit Flachboden. Diese Beobach-
tung entspricht den ga¨ngigen Lehrbuchaussagen [Harnby u. a., 1992; Kraume, 2003], dass
Axialru¨hrer typischerweise mit einer niedrigeren, durchschnittlichen Energiedissipations-
rate vollsta¨ndig suspendieren als Radialru¨hrer.
Es sei hier darauf hingewiesen, dass trotz gleicher Drehzahl die Konfiguration mit dem
90◦-BR mit Flachboden eine niedrigere durchschnittliche Energiedissipationsrate aufweist,
als die Konfiguration mit dem konischen Boden. Diese Abweichung begru¨ndet sich darin,
dass sich beim Verha¨ltnis Dr=H0 im Reaktoraufbau mit Flachboden mehr Flu¨ssigkeit
befindet als bei der Reaktorkonfiguration mit konischem Boden (Tabelle 3.9).
Beim Vergleich des 45◦-SBR mit Flachboden oder Klo¨pperboden mit dem 45◦-SBR mit
konischem Boden steht das Ergebnis im Widerspruch zum Ergebnis von Chudacek [1985],
der berichtete, dass ein konisch profilierter Reaktorboden die Suspendierfa¨higkeit eines
Axialru¨hrers hinsichtlich der notwendigen durchschnittliche Energiedissipationsrate ver-
bessert. Die unterschiedlichen Ergebnisse aus dieser Arbeit und der von Chudacek [1985]
verdeutlichen, dass beim Einsatz eines Axialru¨hrers mit einem profilierten Reaktorbo-
den darauf geachtet werden muss, nicht das vom Axialru¨hrer gewu¨nschte Stro¨mungsprofil
durch eine ungeeignete Bodenprofilierung zu zersto¨ren.
Werden scherempfindliche Partikel, wie z.B. Hydrogel-Partikel suspendiert, ist weniger
eine niedrige durchschnittliche Energiedissipationsrate ε0 als vielmehr eine niedrige maxi-
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male Energiedissipationsrate εmax erwu¨nscht. Basierend auf der Ru¨hrerdrehzahl, ab der
eine vollsta¨ndige Suspension vorliegt, wurde mit Gleichung 4.3 die maximale Energiedis-
sipationsrate εmax berechnet. Das Ergebnis ist in Tabelle 4.5 dargestellt. Die Reihenfolge
der 6 Reaktorkonfigurationen von niedrigem εmax zu hohen εmax a¨ndert sich im Vergleich
zur Reihenfolge von niedrigem NJS zu hohem NJS. Die optimale Reaktorkonfiguration
fu¨r das Suspendieren von Alginat-Partikel in Toluol war der 45◦-SBR mit Klo¨pperbo-
den. Fu¨r diese Reaktorkonfiguration betrug εmax bei NJS 0,35 W/m
3. Dies waren 57 %
des εmax der na¨chst besseren Reaktorkonfiguration mit dem 45
◦-SBR mit Flachboden
(εmax=0,61 W/m
3) und nur 7 % des εmax der schlechtesten Reaktorkonfiguration mit
dem 90◦-BR mit Klo¨pperboden (εmax=5,25 W/m
3).
Als Ergebnis des Vergleichs verschiedener Reaktorkonfigurationen konnte festgehalten
werden, dass von den untersuchten Reaktorkonfiguration die mit einem 45◦-SBR mit
Klo¨pperboden die geeignetste war, um mit mo¨glichst niedriger durchschnittlicher sowie
maximaler Energiedissipationsrate Hydrogel-Partikel vollsta¨ndig zu suspendieren.
Suspendierversuche mit PVA-Partikeln
Die Reaktionsversuche im Laborru¨hrreaktor, (Kapitel 4.7), sollten mit Enzymen durch-
gefu¨hrt werden, die in PVA-Partikeln immobilisiert wurden. Die PVA-Partikel sollten im
Laborru¨hrreaktor in Hexan suspendiert werden. Dazu sollte vorab die Ru¨hrerdrehzahl
fu¨r vollsta¨ndige Suspension, fu¨r die Reaktorkonfiguration mit einem 45◦-SBR mit Klo¨p-
perboden, ermittelt werden. Dazu wurde ein Suspendierversuch mit der in dieser Arbeit
vorgestellten, photometrischen Messmethode basierend auf Bildanalyse durchgefu¨hrt. Das
Ergebnis dazu ist in Abbildung 4.15 dargestellt.
Anhand des Extinktionsmaximum, wie in Abbildung 4.15 zu sehen, wurde fu¨r eine Ru¨hr-
erdrehzahl von 350 1/min, fu¨r das Suspendiersystem PVA-Partikel in Hexan, die just-
suspending Drehzahl Njs fu¨r vollsta¨ndige Suspension bestimmt. Durch den gro¨ßeren
Dichteunterschied zwischen Hexan (660 kg/m3) und PVA-Partikeln (1438 kg/m3) sus-
pendieren die Partikel langsamer als die Alginat-Partikel (1200 kg/m3) in Toluol (871
kg/m3) aus den Vorversuchen. Die Reaktionsversuche im Laborru¨hrreaktor (Kapitel 4.7)
wurden nachfolgend mit einer Ru¨hrerdrehzahl von 350 1/min durchgefu¨hrt.
Fazit zur Bestimmung der vollsta¨ndigen Suspension
Fu¨r die Bestimmung der vollsta¨ndigen Suspension in Ru¨hrreaktoren wurde eine neue
Methode basierend auf Photometrie und automatischer Bildanalyse entwickelt. Die Ru¨hr-
erdrehzahl fu¨r die vollsta¨ndige Suspension von Hydrogelpartikeln in einem organischen
Lo¨sungsmittel konnte reproduzierbar und objektiv bestimmt werden. Sechs Reaktorkonfi-
gurationen wurden mit dieser Methode hinsichtlich ihrer Suspendierfa¨higkeit untersucht.
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Abbildung 4.15: Extinktionsverlauf im Segment unterhalb des Ru¨hrers als Funktion der
Ru¨hrerdrehzahl. (32 g PVA-Partikel in Hexan, Reaktorkonfiguration
gema¨ß Abbildung 3.1 A und Tabelle 3.9, 45◦-SBR gema¨ß Abbildung
3.2 und Tabelle 3.10, Videokamera, Gesamtmesszeit 35 s).
Die Kombination aus einem 45◦-SBR mit einem Klo¨pperboden wurde fu¨r die vollsta¨ndige
Suspension von Alginatpartikeln in Toluol bei gleichzeitig minimaler maximaler Energie-
dissipationsrate als am geeignetsten identifiziert. Mit dieser Reaktorkonfiguration wurden
PVA-Immobilisate in Hexan suspendiert und mittels der neuen Methode eine erforderliche
Ru¨hrerdrehzahl von 350 1/min fu¨r eine vollsta¨ndige Suspension bestimmt, mit der dann
die Reaktorversuchen mit Reaktionssystem (Kapitel 4.7) anfa¨nglich auch durchgefu¨hrt
wurden.
4.1.4 Bestimmung der Mischzeit
Fu¨r den Laborreaktor nach Abbildung 3.1 wurde die Mischzeit fu¨r verschiedene Reaktor-
konfigurationen ermittelt und verglichen. Das Ergebnis der Mischzeitbestimmung floss in
die Bewertung der Substratzufu¨hrungsstrategie (Kapitel 4.5) fu¨r die Reaktionsversuche
im Laborru¨hrreaktor ein. Die Bestimmung der Mischzeit erfolgte mittels Farbumschlag
mit dem pH-Indikator Bromthymolblau von neutral (blau) nach sauer (gelb) nach Zugabe
einer bestimmten Menge Sa¨ure. Die Entfa¨rbung wurde mittels Videokamera aufgezeich-
net. In einem Vorversuch wurde zuna¨chst die visuelle Auswertung der Videodaten mit
einer rechnergestu¨tzten Bildanalyseauswertung verglichen.
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Vergleich der Auswertemethode
Zum Vergleich der Auswertemethode wurde fu¨r eine gleichbleibende Reaktorkonfiguration
die Mischzeit nach der Farbumschlagsmethode bestimmt. Einzig die Menge an zudosier-
ter Sa¨ure wurde je Versuchsdurchfu¨hrung sukzessive erho¨ht und somit ein immer weiter
absinkender End-pH-Wert erreicht. Der Start-pH-Wert war immer 7,5. Die Reaktorkon-
figuration war stets der Laborreaktor nach Abbildung 3.1 A mit einem 45◦-SBR gema¨ß
Abbildung 3.2 und Tabelle 3.10. Die Ru¨hrerdrehzahl wurde bei 200 1/min konstant ge-
halten. Die aufgenommenen Videosequenzen wurden visuell und mittels rechnergestu¨tzter
Bildanalyse ausgewertet. Das Ergebnis dieses Versuches ist in Abbildung 4.16 dargestellt.
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Abbildung 4.16: Methodenvergleich bei der Mischzeitauswertung. Offene Quadrate: vi-
suelle Auswertung. Volle Kreise: Rechnergestu¨tzte Auswertung. Start
pH=7,5, Zunehmende Zugabe 0,6 M H2SO4, VL=1L, 4x45
◦-SBR, Klo¨p-
perboden, n=200 1/min. Videokamera mit 1/100 s Verschlusszeit und
F2 Blende.
In Abbildung 4.16 ist zu sehen, dass mit der rechnergestu¨tzten Bildanalyse durchweg
niedrigere Mischzeiten bestimmt wurden, als mit der visuellen Auswertung. Besonders
deutlich ist der Unterschied nahe dem Farbumschlagspunkt bei pH=5,8 zu sehen, wo mit
der visuellen Auswertung Mischzeiten von ca. 6 s bestimmt wurden, wa¨hrend mit der
rechnergestu¨tzten Bildanalyse die Mischzeiten um 3,5 s lagen.
Ebenfalls zu sehen ist, dass unter Vernachla¨ssigung des Farbumschlagspunkts, der visuell
besonderes schwer auszuwerten war, wie noch erla¨utert wird, sich sowohl bei der visuellen
als auch bei der rechnergestu¨tzten Mischzeitbestimmung die Mischzeit mit fallendem End-
pH-Wert nicht signifikant a¨nderte. Per Definition berechnete sich am Umschlagspunkt mit
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Gleichung 3.13 eine Mischgu¨te von 1 bei einem End-pH-Wert von 5,8, die auf 0,87 bei
einem End-pH-Wert von 3,2 abnahm.
Die durchschnittliche Mischzeit mit der visuellen Methode betrug 4,7 s mit einer Stan-
dardabweichung von 0,9 s (19 %). Mit der rechnergestu¨tzten Bildanalyse betrug sie 3,7 s
mit einer Standardabweichung von 0,5 s (14 %). Der Unterschied in der durchschnittli-
chen Mischzeit la¨sst sich dadurch erkla¨ren, dass visuell noch feine Farbschlieren erkannt
wurden, wa¨hrend sie in der rechnergestu¨tzten Bildanalyse durch die Mittelwertbildung
in einem Maskensegment zu wenig Gewicht hatten, um den durchschnittlichen Grauwert
entscheidend zu beeinflussen. Besonders ausgepra¨gt war dieses Pha¨nomen am Farbum-
schlagspunkt. Die letzte, meist sehr feine Farbschliere, bildete sich ha¨ufig an der Flu¨ssig-
keitsoberfla¨che oder hinter einem Stromsto¨rer und lo¨ste sich lange Zeit nicht auf. Gleiches
wurde auch von Hiby [1979] berichtet. Dadurch, dass gerade sehr feine Farbschlieren in
der rechnergestu¨tzten Bildanalyse durch Mittelwertbildung ausgeblendet wurden, ist auch
die Standardabweichung bei dieser Methode etwas geringer als bei der visuellen Methode.
Die Entscheidung bei der visuellen Methode, ob eine Farbschliere noch vorhanden ist, fa¨llt
um so schwerer, je feiner sie werden.
A¨hnliche rechnergestu¨tzte Auswertemethoden bei der Mischzeitbestimmung sind bekannt
[Delaplace u. a., 2004; Cabaret u. a., 2007], jedoch liegen keine Vergleiche der so gewon-
nenen Ergebnisse mit einer visuellen Auswertemethode vor. Bei den hier mit beiden Aus-
wertemethoden bestimmten Mischzeiten weicht das Ergebnis der rechnergestu¨tzte Aus-
wertemethoden um 27% vom Ergebnis der visuellen Auswertung ab. Die rechnergestu¨tzte
Bildanalyse ist zwar objektiver und liefert eine etwas geringere Messwertstreuung, jedoch
ist sie im Vergleich zur visuellen Auswertung vom Arbeitsaufwand gesehen unverha¨ltnis-
ma¨ßig aufwa¨ndiger, so das im Einzelfall zu pru¨fen ist, ob das Messziel den Mehraufwand
rechtfertigt.
Vergleich der Mischzeit verschiedener Reaktorkonfigurationen
Fu¨r 6 verschiedenen Reaktorkonfigurationen wurde die Mischzeit bestimmt. Da vor allem
die Gro¨ßenordnung der Mischzeit interessierte, war es ausreichend, die aufgenommenen
Videosequenzen visuell auszuwerten. Jeder Mischversuch wurde dreimal wiederholt. Der
pH-Wert nach Versuchsende lag stets zwischen 5,3 und 5,5. Dies entspricht nach Glei-
chung 3.13 einer Mischgu¨te am Umschlagspunkt zwischen 0,94 und 0,92. Das Ergebnis
der Mischzeitversuche ist in Abbildung 4.17 dargestellt.
Die Mischzeiten aller Reaktorkonfigurationen nahmen mit zunehmender Drehzahl ab. Die
Bodenform zeigt im Gegensatz zum Suspendieren (Kapitel 4.1.3) keinen signifikanten
Einfluss auf die Mischzeit. Houcine u. a. [2000] beobachtete ebenfalls keinen signifikanten
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Abbildung 4.17: Mischzeit 6 verschiedener Reaktorkonfigurationen als Funktion der
Ru¨hrerdrehzahl. Reaktorkonfiguration gema¨ß Abbildung 3.1 und Ta-
belle 3.9, Ru¨hrer gema¨ß Abbildung 3.2 und Tabelle 3.10, Videokamera
mit 1/100 s Verschlusszeit und F2 Blende, visuelle Videodatenauswer-
tung.
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Abbildung 4.18: Mischkennzahl 6 verschiedener Reaktorkonfigurationen als Funktion
der Reynoldszahl. Reaktorkonfiguration gema¨ß Abbildung 3.1 und Ta-
belle 3.9, Ru¨hrer gema¨ß Abbildung 3.2 und Tabelle 3.10, Videokamera
mit 1/100 s Verschlusszeit und F2 Blende, visuelle Videodatenauswer-
tung.
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Einfluss auf die Mischzeit bei unterschiedlichen Bodenformen. Zu sehen ist jedoch ein
Unterschied in der Mischzeit zwischen dem 45◦-SBR und dem 90◦-BR. Die Mischzeiten
des 45◦-SBR lagen zwischen 80 s bei 50 1/min und 1 s bei 600 1/min. Die Mischzeiten des
90◦-BR waren kleiner. Sie lagen zwischen 25 s bei 50 1/min und unter 1 s bei 600 1/min.
Die ku¨rzere Mischzeit des 90◦-BR ist dadurch zu begru¨nden, dass der 90◦-BR eine ho¨here
Ne-Zahl hat und damit bei gleicher Drehzahl im Vergleich zum 45◦-SBR mehr Leistung
in die Flu¨ssigkeit eintra¨gt und mehr Turbulenz erzeugt.
Die Mischzeitcharakteristik eines Reaktors wird durch Darstellung der Mischzeitkennzahl
NM als Funktion der Reynoldszahl Re dargestellt (Abbildung 4.18). Zu sehen ist in Abbil-
dung 4.18, dass die Mischkennzahl des 90◦-BR ab einer Reynoldszahl von 10000 konstant
bleibt. Die Mischkennzahl des 45◦-SBR hingegen sinkt weiter leicht ab. Die ermittelten
Mischkennzahlen liegen in der Gro¨ßenordnung vergleichbarer Ru¨hrsysteme [Harnby u. a.,
1992; Kraume, 2003; Paul u. a., 2003].
Fazit zur Bestimmung der Mischzeit
Die Mischzeit wurde nach der Farbumschlagsmethode bestimmt. Die Mischzeitversuche
wurden auf Video aufgenommen. Die aufgenommenen Videosequenzen wurden visuell und
mittels rechnergestu¨tzter Bildanalyse ausgewertet. Fu¨r sechs verschiedene Reaktorkonfi-
gurationen wurde die Mischzeit im Reaktor als Funktion der Ru¨hrerdrehzahl mit Hilfe
der Farbumschlagsmethode ermittelt. Bei gleicher Ru¨hrerdrehzahl wies der 90◦-BR eine
niedrigere Mischzeit als der 45◦-SBR auf. Die Mischzeit erwies sich als abha¨ngig vom
Ru¨hrertyp, jedoch als unabha¨ngig von der Reaktorbodenform. Fu¨r den 45◦-SBR wurde
fu¨r Reynoldszahlen gro¨ßer 30000 eine Mischkennzahl von 12 und fu¨r den 90◦-BR eine von
10 ermittelt. Das Ergebnis der Mischzeitbestimmung floss anschließend in die Entwicklung
einer geeigneten Substratzufu¨hrungstechnik fu¨r Ameisensa¨ure ein (Kapitel 4.5), indem sie
mit der Diffusionszeit von Ameisensa¨ure in ein Hydrogelpartikel verglichen wurde.
4.2 Charakterisierung der Hydrogelpartikel
Auf Basis einer photografischen Aufnahme mit anschließender Bildanalyse sowie der Vo-
lumenbestimmung mittels Volumendifferenzmethode wurden fu¨r die in dieser Arbeit ver-
wendeten Hydrogel-Partikel die Geometrie und die Dichte bestimmt, die anschließend in
das Reaktions- und Prozessmodells einflossen. Das Ergebnis der Charakterisierung der in
dieser Arbeit verwendeten Alginat- und PVA-Partikel ist in Tabelle 4.6 wiedergegeben.
Fu¨r die Entwicklung des Reaktions- und Prozessmodells wurde anschließend gepru¨ft, ob
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der durch die Volumendifferenzmethode gewonnene durchschnittliche Partikeldurchmes-
ser fu¨r die Modellierung verwendet werden konnte und ob die Immobilisate als Kugeln
modelliert werden ko¨nnen.
Tabelle 4.6: Ergebnis der Charakterisierung der Alginat- und der PVA-Partikel
Alginat-Partikel PVA-Partikel
Stichprobenumfang 598 Partikel 418 Partikel
Projektionsfla¨che VE (4, 1± 0, 4) · 10−6 m2 (5, 7± 0, 7) · 10−6 m2
Hauptradius rx (1, 2± 0, 1) · 10−3 m (1, 4± 0, 1) · 10−3 m
Hauptradius ry (1, 1± 0, 1) · 10−3 m (1, 3± 0, 1) · 10−3 m
Hauptradius rz (1, 2± 0, 2) · 10−3 m (1, 5± 0, 2) · 10−3 m
gemessenes Partikelvolumen VP (6, 4± 0, 2) · 10−9 m3 (11, 8± 0, 2) · 10−9 m3
Durchmesser dP volumengleiche Kugel (2, 3± 0, 02) · 10−3 m (2, 8± 0, 02) · 10−3 m
Oberfla¨che volumengleiche Kugel OK 16, 6 · 10−6 m2 25, 0 · 10−6 m2
tatsa¨chliche Partikeloberfla¨che OP 16, 8 · 10−6 m2 25, 1 · 10−6 m2
Spha¨rizita¨t nach Wadell 0,99 [−] 0,99 [−]
Partikelmasse mP (7, 6± 0, 01) · 10−6 kg (16, 9± 0, 01) · 10−6 kg
Dichte ρP (1200± 35) kg/m3 (1438± 32) kg/m3
Bei der Volumendifferenzmethode ergibt sich ein Ablesefehler am Messkolben. Der Mess-
kolben hat eine Skaleneinteilung von 1 ml-Schritten. Mit dem Auge la¨sst sich noch be-
urteilen, ob die Unterseite des konkaven Flu¨ssigkeitsminiskus im unteren, mittleren oder
oberen Drittel eines Skalenschrittes ist, so dass ein Ablesefehler von ± 0,15 ml angenom-
men wurde. Der Messfehler der Waage wird werksseitig mit 0,01 g angegeben.
Bei der Bildanalyse wird ein systematischer Fehler bei der Festlegung des Schwellwertes
gemacht, ab der ein Pixel zu einem Objekt geza¨hlt wird. Wie in Abbildung 4.19 zu sehen,
ist der Partikelrand nicht diskret, sondern zeigt einen Helligkeitsverlauf zum Rand der
Objekte hin. Der Schwellwert wird so gewa¨hlt, dass gerade alle zu erkennenden Objekte
vom Hintergrund separiert werden. Dadurch liegt die Objekterkennungsgrenze bereits im
Partikel. Da dies aber auch bei der Referenzkugel geschieht, und alle Ergebnisse auf diese
bezogen werden, ku¨rzt sich der Fehler wieder.
Die Untersuchung der Partikelgeometrie (Tabelle 4.6) zeigte zuna¨chst, dass die durch-
schnittlichen Hauptradien bei den Alginat-Partikeln um bis zu 9 % und bei den PVA-
Partikeln um bis zu 22 % voneinander abwichen. Bei der Betrachtung von Diffusionsvor-
ga¨ngen entlang der Hauptradien ko¨nnen sich somit Unterschiede in den Diffusionszeiten
vom Partikelrand bis zur Partikelmitte ergeben, d.h. auf einem Hauptradius dauert der
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Abbildung 4.19: Ausschnitt aus der Bildanalyse nach der Objekterkennung. Erkennung
des Partikelrands.
Diffusionsvorgang la¨nger als auf einem anderen. Aus den Diffusionszeiten vom Partikel-
rand zur Kugelmitte kann bei unterschiedlichen Radien integral fu¨r das ganze Partikel
auch eine durchschnittliche Diffusionszeit berechnet werden. Diese durchschnittliche Dif-
fusionszeit ist proportional zu einem durchschnittlichen Diffusionsradius, der hier gerade
dem durchschnittlichen Radius des Ellipsoids entspricht.
Aus mathematischer Sicht ist der durchschnittliche Radius eines Elipsoids identisch zum
Radius einer oberfla¨chengleichen Kugel. Der Radius einer oberfla¨chengleichen Kugel und
damit der durchschnittliche Diffusionsradius der Hydrogelpartikel betrug bei den Alginat-
Partikeln 1,155 mm und bei den PVA-Partikeln 1,414 mm. Der Partikelradius, der u¨ber
eine Volumendifferenzmethode bestimmt wurde, betrug bei den Alginat-Partikeln 1,150
mm und bei den PVA-Partikeln 1,410 mm. D.h. der Radius einer volumengleichen Kugel
wich um weniger als 0,5 % vom durchschnittlichen Diffusionsradius der Partikel ab.
Da der Stoffstrom zwischen Partikel und dem umgebenden Fluid u¨ber die gesamte Parti-
keloberfla¨che integriert wird, wurde noch die tatsa¨chliche Partikeloberfla¨che mit der einer
volumengleichen Kugel verglichen. Das Vergleich zeigte, dass die Oberfla¨che der Alginat-
als auch der PVA-Partikel um weniger als 1 % von der einer volumengleichen Kugel ab-
wich. Die Spha¨rizita¨t nach Wadell betrug 0,99 und lag nahe an der Geometrie einer Kugel.
Aus den durchgefu¨hrten Betrachtungen wurde geschlussfolgert, dass die Hydrogel-
Partikel, vereinfachend als Kugel mit einem einheitlichen Partikeldurchmesser dP betrach-
tet werden ko¨nnen, der aus einer Messung des Partikelvolumens berechnet wurde.
Das Ergebnis der Untersuchung zur Spha¨rizita¨t deckt sich mit den Ergebnissen von
[Buthe u. a., 2004], der eine ausfu¨hrliche Untersuchung zur Spha¨rizita¨t von Alginat-
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Partikeln durchfu¨hrte. Mit Hilfe einer Spiegelkonstruktion analysierte er nicht nur die
Aufsicht sondern auch 4 Seitenansichten eines liegenden Alginat-Partikels, und gab die
durchschnittliche Elongation E der Projektionen als Maß fu¨r die Spha¨rizita¨t an. Die Elon-
gation E ist das Verha¨ltnis der ku¨rzesten zur la¨ngsten Achse in der Projektionsfla¨che. Sie
la¨sst sich mit Gleichung 4.4 aus den Hauptradien rx, ry, rz ableiten.
RP =
1
3
∑ rx
ry
+
rx
rz
+
ry
rz
mit rx ≤ ry ≤ rz (4.4)
RP Rundheit des Partikels [−]
rx Hauptradius rx [m]
ry Hauptradius ry [m]
rz Hauptradius rz [m]
Mit Gleichung 4.4 berechnet sich R=0,94 fu¨r die Alginat-Partikel und R=0,87 fu¨r die
PVA-Partikel. [Buthe u. a., 2004] gibt fu¨r Alginat-Partikel mit einem Durchmesser von
2,46 mm eine Rundheit von 0,92 an.
Fazit zur Charakterisierung der Hydrogelpartikel
Durch die Kombination der klassischen Volumendifferenzmethode, mit der u¨blicherweise
die Dichte und der durchschnittliche Durchmesser dP von Hydrogel-Partikeln bestimmt
wird, konnte durch Erga¨nzung mit einer photographischen Methode mit Bildanalyse auch
die Geometrie der hier verwendeten Hydrogel-Partikel bestimmt werden. Es wurde ge-
zeigt, dass die Hydrogel-Partikel vereinfachend als Kugel mit einem Partikeldurchmesser
dP betrachtet werden ko¨nnen. In der nachfolgenden Reaktions- und Prozessmodellierung
wurden die Enzymimmobilisate als Kugeln betrachtet.
4.3 Reaktions- und Prozessmodell
Der Einsatz von Modellierung und Simulation in der Planung von Anlagen ist weit ver-
breitet und aus der ta¨glichen Anwendung nicht mehr wegzudenken. Die Erwartung an
ein Modell bzw. die Prozesssimulation ha¨ngt davon ab, welches Ziel erreicht werden soll.
Komplexe Vorga¨nge ko¨nnen heutzutage zwar sehr realistisch dargestellt werden, jedoch
ist auch der Zeitaufwand dazu in der Regel sehr hoch. Durch vereinfachende Annahmen
werden Modelle schneller und handhabbarer gemacht, jedoch verlieren sie auch immer
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an Wirklichkeitsna¨he. Diese Abweichung muss der Anwender stets kennen und bewerten
ko¨nnen [Schmidt, 2001].
In der Enzymtechnik la¨sst sich die mathematische Modellbildung grob in drei Ebenen
einteilen, die aufeinander aufbauen.
Auf der ersten Ebene werden mechanistische Modelle fu¨r die Beschreibung der Enzymki-
netik entwickelt. Sie basieren auf Annahmen, wie z.B. der eines Fließgleichgewichtes bei
der Bildung eines Substrat-Enzym- oder Produkt-Enzym-Komplexes und stellen einen
mathematischen Term zur Verfu¨gung, der die Reaktionsgeschwindigkeit einer enzymka-
talysierten Reaktion als Funktion von Substrat-, Produkt- und Inhibitorkonzentrationen
beschreibt. Das bekannteste Modell fu¨r Enzymkinetik ist das von Michaelis u. Menten
[1913]. Es bildet die theoretische Basis fu¨r eine Vielzahl weiterer Kinetikmodelle.
Auf der zweiten Ebene fließt die Interaktion des Enzyms mit seiner Umwelt in die
Modellbildung mit ein, wie z.B. Einfluss von pH-Wert, Ionensta¨rke und Temperatur
[Jurado u. a., 2004], Einsatz in organischen Lo¨sungsmitteln [Ohrlich, 2000] oder der Im-
mobilisierung auf oder in Tra¨germaterialien [Garcia u. a., 2000]. Im Gegensatz zur ersten
Ebene kann zusa¨tzlich bereits eine Verknu¨pfung der Enzymkinetik mit dem Ort, z.B.
durch Transportterme bei einer Immobilisierung in einem Tra¨germaterial [Blandino u. a.,
2002; Egelhaaf u. Rademann, 2005], und la¨ngeren Zeitskalen, z.B. in Form von zeitlichen
Deaktivierungstermen erfolgen [Jurado u. a., 2004].
Auf der dritten Ebene wird die technische Anwendung des Enzyms in einem Reaktorsys-
tem modelliert. Dazu wird die erste und zweite Modellierungsebene um reaktorspezifische
Modellterme, wie z.B. Massenbilanzen auf Reaktorebene erga¨nzt. Ziel ist die Optimierung
der Reaktorauswahl [Vasic-Racki u. a., 2003] oder der technischen Reaktionsfu¨hrung hin-
sichtlich pH-Wert [Hogan u. Woodley, 2000], Temperatur [Faqir u. Attarakih, 2002] oder
Substratversorgung [Illanes u. a., 1999; Sengupta u. Modak, 2001].
Die Modellbildung im vorliegenden Fall ist auf der dritten Ebene anzusiedeln. Im Vor-
dergrund der Modellentwicklung stand das Versta¨ndnis des Systemverhaltens und damit
Entscheidungshilfen fu¨r die Prozessentwicklung. So galt es, die Frage zu kla¨ren, ob im Ge-
gensatz zu einem in der Literatur beschriebenen wa¨ssrigen, pH-kontrollierten Fed-Batch-
Prozess [Neuhauser u. a., 1998], das vorliegende, wa¨ssrig-organische Reaktionssystem als
CO2-kontrollierter Fed-Batch-Prozess gefu¨hrt werden kann, um so seine Substrat- und
pH-Limitierung zu vermeiden.
Fu¨r die Prozessentwicklung wurde fu¨r den vorliegenden Gesamtprozess ein mathemati-
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sches Modell entwickelt. Das Gesamtprozessmodell besteht aus einem zeit- und ortsaufge-
lo¨sten Modell fu¨r das Immobilisat sowie einem homogenen Modell fu¨r die flu¨ssige und die
gasfo¨rmige Reaktorphase. Das Immobilisatmodell beinhaltet zusa¨tzlich die Kinetikmodel-
le fu¨r die CPCR und die FDH. Die Modellteile sind u¨ber Transportterme gekoppelt und
werden wie in Abbildung 4.20 dargestellt zu einem Reaktormodell verknu¨pft. Zusa¨tzlich
wurde das Gesamtmodell um eine Regelbedingung erga¨nzt, durch die, basierend auf der
Abgaszusammensetzung, die Zudosierungsmenge von Ameisensa¨ure bestimmt wird. Das
Modellimplementierung erfolgte in der Modellierungs- und Simulationssoftware gPROMS.
Hydrogelimmobilisat
Stabilisierte,
wässrigePhase
Verteiltes Modell
Transport über
organisch-gasförmige
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wässrig-organische
Phasengrenze
Flüssige
Reaktorphase
Organisches
Lösungsmittel
Homogenes Modell
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Abbildung 4.20: Schematische Darstellung des Aufbaus des Reaktormodells.
4.3.1 Immobilisatmodell
Die Modellformulierung auf Immobilisatebene erfolgte auf Basis des von Heinemann [2003]
vorgeschlagenen Modells und wurde an das in dieser Arbeit verwendete Reaktionssystem
adaptiert und erweitert.
Massenbilanzen in der Hydrogelkugel Die Konzentrationsprofile innerhalb einer Hy-
drogelkugel ko¨nnen unter Verwendung von Massenbilanzen berechnet werden. Dazu wird
zuna¨chst die lokale, 3-dimensionale Massenbilanz fu¨r eine Komponente i mit Gleichung
4.5 formuliert.
∂caqi
∂t
= −∇ · caqi υ −∇ · jDi + rVi (4.5)
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caqi Konzentration von i in wa¨ssriger Lo¨sung [mol/m
3]
t Zeit [s]
∇ Nabla-Operator [−]
υ molarmittlere Geschwindigkeit [m/s]
jDi diffusive Stoffstromdichte [mol/s/m
2]
rVi Quellterm fu¨r i im differenziellen Volumenelement V [mol/s/m
3]
Wird konvektiver Transport in der Hydrogelkugel vernachla¨ssigt, der Nabla-Operator in
Kugelkoordinaten angewandt und von einer idealspha¨rischen Kugel ausgegangen, ku¨rzen
sich durch die Symmetrie in einer Kugel die entsprechenden Ableitungen und es resultiert
eine ein-dimensionale Massenbilanz, die mit Gleichung 4.6 gegeben ist.
∂caqi
∂t
= −∂j
D
ir
∂r
− 2
r
jDir +
n∑
j=1
υijR
V
j (4.6)
jDir diffusive Stoffstromdichte in Radialrichtung der Kugel [mol/s/m
2]
υij Sto¨chiometrischer Koeffizient von i in der j-ten Reaktion [−]
RVj Reaktionsrate der j-ten Reaktion im differenziellen Volumen V [mol/s/m
3]
Gleichung 4.6 besteht somit aus dem Reaktionsterm
∑n
j=1 υijR
V
j und aus zwei Trans-
porttermen, die jeweils die diffusive Stoffstromdichte jDir beinhalten. Reaktionsterm und
Transportterme werden im folgenden gesondert betrachtet und entwickelt.
Reaktionen in der Hydrogelkugel Konzentrationsa¨nderungen an einem Ort in der
Hydrogelkugel, die durch Reaktionen entstehen, werden durch Gleichung 4.7 beschrieben.
∂caqi
∂t
=
n∑
j=1
υijR
V
j (4.7)
Alle Komponenten i, die an Reaktionen beteiligt sind, sind in Tabelle 4.7 aufgelistet.
In der Hydrogelkugel ko¨nnen zwei verschiedene Arten von Reaktionen unterschieden
werden. Zum einen gibt es enzymkatalysierte Reaktionen und zum anderen ionische
Dissoziations- und Assoziationsreaktion.
Zu den enzymkatalysierten Reaktionen geho¨rt die Reduktion von Acetophenon zu (S)-1-
Phenylethanol (Reaktion R1) und die dazugeho¨rige Ru¨ckreaktion (Reaktion R2), jeweils
94
4 Ergebnisse & Diskussion
Tabelle 4.7: Komponenten i in der Hydrogelkugel
Nr. 1 2 3 4 5
Komponente NADH+H+ HCOO− NaCOOH Na+ NaOH
Nr. 6 7 8 9 10
Komponente NaCl Cl− HCl TEA TEAH+
Nr. 11 12 13 14 15
Komponente H2CO3 NAD
+ HCO−3 CO
2−
3 Na2CO3
Nr. 16 17 18 19 20
Komponente HNaCO3 OH
− H+ CO2(aq) HCOOH
Nr. 21 22
Komponente Actetophenon Phenylethanol
durch die CPCR katalysiert. Die dritte enzymkatalysierte Reaktion R3 ist die Oxidation
von Formiat zu CO2 durch die FDH. Die enzymkatalysierten Reaktionen sind in Abbildung
4.21 zusammenfassend dargestellt.
Abbildung 4.21: Darstellung der enzymkatalysierten Reaktionen.
Der Reaktionsmechanismus von Reaktion R1 wird, wie in Gleichung 4.8 dargestellt, als
geordneter Bi-Bi-Mechanismus beschrieben. Zuna¨chst erfolgt die Bindung des Cofaktors,
gefolgt von der Bindung des Substrates. Nach der Umsetzung des Substrates verla¨sst
zuna¨chst das Produkt die Bindungsstelle, anschließend der oxidierte Cofaktor [Peters,
1993].
R1 = RAcPhCPCR
cAcPh · cNADH(
1 + cPhEt
KiPhEtCPCR
) (
KmAcPhCPCR + cAcPh
) [
KmNADHCPCR
(
1 +
(
cNAD
KiNADCPCR
))
+ cNADH
]
(4.8)
95
4 Ergebnisse & Diskussion
RAcPhCPCR Anfangsreaktionsgeschwindigkeit der CPCR auf Acetophenon [mol/s]
KmAcPhCPCR Km-Wert der CPCR auf Acetophenon [mol/m
3]
KmNADHCPCR Km-Wert der CPCR auf NADH+H
+ [mol/m3]
KiPhEtCPCR Inhibierungskonstante der CPCR durch Phenylethanol [mol/m
3]
KiNADCPCR Inhibierungskonstante der CPCR durch NAD
+ [mol/m3]
cAcPh Konzentration Acetophenon [mol/m
3]
cPhEt Konzentration Phenylethanol [mol/m
3]
cNAD Konzentration NAD
+ [mol/m3]
cNADH Konzentration NADH+H
+ [mol/m3]
Die Ru¨ckreaktion R2, ebenfalls mit einem geordneten Bi-Bi-Mechanismus beschrieben, ist
in Gleichung 4.9 dargestellt [Peters, 1993].
R2 = RPhEtCPCR
cPhEt · cNAD(
1 + cAcPh
KiAcPhCPCR
) (
KmPhEtCPCR + cPhEt
) [
KmNADCPCR
(
1 +
(
cNADH
KiNADHCPCR
))
+ cNAD
] (4.9)
RPhEtCPCR Anfangsreaktionsgeschwindigkeit der CPCR auf Phenylethanol [mol/s]
KiAcPhCPCR Inhibierungskonstante der CPCR durch Acetophenon [mol/m
3]
KiNADHCPCR Inhibierungskonstante der CPCR durch NADH+H
+ [mol/m3]
KmPhEtCPCR Km-Wert der CPCR auf Phenylethanol [mol/m
3]
KmNADCPCR Km-Wert der CPCR auf NAD
+ [mol/m3]
Neben den beiden Hauptreaktion R1 und R2 werden in der Literatur auch Nebenreaktio-
nen der CPCR unter NADH+H+ und Formiatverbrauch erwa¨hnt [Rissom, 1999]. Rissom
[1999] ra¨umt jedoch ein, dass die Nebenreaktionen nicht eindeutig der CPCR zugeschrie-
ben werden konnten und auch aus einer nicht sauberen Aufreinigung der CPCR herru¨h-
ren konnten. Die in dieser Arbeit vom Kooperationspartner zur Verfu¨gung gestellte CPCR
zeigte keine Nebenreaktionen [Steinsiek, 2005], so dass sie auch in der Modellbildung nicht
beru¨cksichtigt wurden.
Der Reaktionsmechanismus der FDH (Reaktion R3) wird als geordneter Bi-Bi-
Mechanismus beschrieben, in dem NAD+ als erstes bindet und NADH+H+ als letz-
tes freigesetzt wird [Kato u. a., 1979]. Die Ru¨ckreaktion ist praktisch vernachla¨ssigbar
[Tishkov u. a., 1999], da das bei der Reaktion entstehende CO2 in Form von Hydrogen-
carbonat gebunden wird bzw. als gasfo¨rmiges CO2 das Reaktionssystem verla¨sst. Die
kinetische Gleichung kann ohne Beru¨cksichtigung der Ru¨ckreaktion und der Inhibierung
durch das CO2 mit Gleichung 4.10 formuliert werden [Slusarczyk, 1997].
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R3 = RHCOOFDH
cHCOO · cNAD
(KmHCOOFDH + cHCOO)
[
KmNADFDH ·
(
1 +
(
cNADH
KiNADHFDH
))
+ cNAD
] (4.10)
RHCOOFDH Anfangsreaktionsgeschwindigkeit der FDH auf Formiat [mol/s]
KiNADHFDH Inhibierungskonstante der FDH durch NADH+H
+ [mol/m3]
KmHCOOFDH Km-Wert der FDH auf Formiat [mol/m
3]
KmNADFDH Km-Wert der FDH auf NAD
+ [mol/m3]
cHCOO Konzentration Formiat [mol/m
3]
Enzyme sind Katalysatoren, deren Aktivita¨t einer zeitlichen Deaktivierung unterliegen.
Die zeitliche Deaktivierung wird mit der Halbwertszeit beschrieben, d.h. die Zeit nach
Versuchsbeginn bei der nur noch die halbe Anfangsenzymaktivita¨t vorliegt. Der Verlauf
der zeitlichen Deaktivierung wird mit Gleichung 4.11 beschrieben.
At(t) = e
− ln 2
t1/2
·t
(4.11)
At(t) dimensionslose und normierte Enzymaktivita¨t zum Zeitpunkt t [−]
mit A(t = 0) = 1, A(t1/2) =
1
2
und A(t→∞) = 0
t Zeit [s]
t1/2 Halbwertszeit [s]
Der zeitlichen Deaktivierung wird im Modell dadurch Rechnung getragen, dass die mit
Gleichungen 4.8 bis 4.10 berechneten Reaktionsgeschwindigkeiten mit der dimensions-
losen und normierten Aktivita¨t A(t) multipliziert werden. Durch diese Vorgehensweise
wird nicht zwischen unterschiedlichen zeitlichen Deaktivierungen der beteiligten Enzyme
und des Cofaktors unterschieden, sondern die zeitliche Deaktivierung des sto¨chiometrisch
gekoppelten Reaktionssystems als ganzes betrachtet.
Neben der zeitlichen Deaktivierung hat der pH-Wert ebenfalls einen Einfluss auf die En-
zymaktivita¨t. Ein bestimmtes Enzym weist bei einem charakteristischen pH-Wert ein Ak-
tivita¨tsmaximum auf. Erho¨ht oder erniedrigt sich der pH-Wert nimmt die Aktivita¨t ab.
Die Aktivita¨tsabnahme kann sowohl reversibel als auch irreversibel sein [Lumry u. Eyring,
1954]. Fu¨r die pH-abha¨ngige Aktivita¨t wurden verschiedene mathematisch, mechanisti-
sche Modelle vorgeschlagen, die auf der Kinetik der Protonierung und Deprotonierung von
Enzymen aufbauen [Levy u. Benaglia, 1950; Uehara u. a., 1983]. Einen guten U¨berblick
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hierzu gibt Chitnis u. Sadana [1989]. In Ermangelung belastbarer Literaturdaten zum vor-
liegenden Enzymsystem, die es erlaubt ha¨tten, die pH-Abha¨ngigkeit auf Basis der Kinetik
von Protonierung und Deprotonierung zu modellieren, wurde ein pH-abha¨ngiger Term
in Form einer symmetrischen Glockenkurve angenommen (Gleichung 4.12), dessen Maxi-
mum bei pH=7,5 liegt und den Wert 1 annimmt und der einen halben pH-Wert ober- und
unterhalb des Maximums den Wert 0,5 annimmt. Der Verlauf des pH-abha¨ngigen Terms
ist in Abbildung 4.22 dargestellt. Der Aktivita¨tsverlust in Abha¨ngigkeit des pH-Wertes
wurde als voll reversibel angenommen.
ApH(pH) = e
− ln 2
(
(pHopt−pH)
2
dpH2
)
(4.12)
ApH(pH) dimensionsloser pH-abha¨ngiger Term [−]
pHopt optimaler pH-Wert, hier pHopt = 7, 5 [−]
dpH pH-Differenz zu pHopt, bei der ApH(pH) = 0, 5 ist, hier dpH = 0, 5 [−]
6 7 8 9
0,0
0,5
1,0
pH
opt
dpH
A p
H(p
H)
 
 
[-]
pH-Wert  [-]
Abbildung 4.22: Verlauf des pH-abha¨ngigen Terms.
Der mit Gleichung 4.12 berechnete Term ApH(pH) wurde mit den mit Gleichungen 4.8
bis 4.10 berechneten Reaktionsgeschwindigkeiten multipliziert. Wie auch bereits bei der
zeitlichen Deaktivierung des sto¨chiometrisch gekoppelten Reaktionssystems, wird somit
eine pH-Abha¨ngigkeit der gekoppelten Gesamtreaktion modelliert.
Die ionischen Dissoziations- und Assoziationsreaktionen sind im Vergleich zu den enzym-
katalysierten Reaktionen und im Vergleich zu den diffusiven Transportvorga¨ngen sehr
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schnell, so dass die Annahme getroffen werden kann, dass sich ihre Hin- und Ru¨ckreak-
tionen stets im Gleichgewicht befinden und fu¨r solche Reaktionen Gleichung 4.13 gilt.
Alle in den Hydrogelkugeln betrachteten Gleichgewichtsreaktionen j sind in Tabelle 4.8
aufgelistet.
RVj = 0 (4.13)
Tabelle 4.8: In den Hydrogelkugeln betrachtete Gleichgewichtsreaktionen j
Nr. Gleichgewichtsreaktion
Edukte Produkte
1 H2O ⇀↽ H
+ +OH−
2 H2O + CO2(aq) ⇀↽ H2CO3
3 H2CO3 ⇀↽ H
+ +HCO−3
4 HCO−3 ⇀↽ H
+ + CO2−3
5 TEAH+ ⇀↽ H+ + TEA
6 HCl ⇀↽ H+ + Cl−
7 HCOOH ⇀↽ H+ +HCOO−
8 NaCl ⇀↽ Na+ + Cl−
9 NaCOOH ⇀↽ Na+ +HCOO−
10 NaOH ⇀↽ Na+ +OH−
11 Na2CO3 ⇀↽ HNaCO3 +Na
+ +OH−
12 HNaCO3 ⇀↽ H2CO3 +Na
+ +OH−
Transport in der Hydrogelkugel Die Konzentrationsa¨nderung an einem Ort in der
Hydrogelkugel, die durch diffusiven Stofftransport entsteht, wird durch Gleichung 4.14
beschrieben. Durch die stabilisierende Wirkung des Polymers werden konvektive Flu¨sse
vernachla¨ssigt.
∂caqi
∂t
= −∂jir
∂r
− 2
r
jir (4.14)
Fu¨r die Beschreibung der Diffusion in der Hydrogelkugel ko¨nnen verschiedene Ansa¨tze ge-
wa¨hlt werden. Zum einen kann der genauere aber auch komplexere Stofftransportansatz
nach Nernst und Planck gewa¨hlt werden, der Diffusion aufgrund von Konzentrationsdiffe-
renzen als auch aufgrund elektrischer Felder betrachtet. Ein einfacherer Ansatz ist der von
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Fick, der Diffusion nur aufgrund von Konzentrationsdifferenzen beschreibt. In umfangrei-
chen Simulationsstudien mit einem a¨hnlichen Stoffsystem, wie dem hier betrachteten,
sind nur sehr kleine Ergebnisunterschiede zwischen den zwei Transportansa¨tzen erkenn-
bar [Heinemann, 2003]. In dieser Arbeit wurde nur mit dem einfacheren Ansatz von Fick
gearbeitet (Gleichung 4.15).
ji = −DGeli ·
∂caqi
∂r
(4.15)
DGeli Diffusionskoeffizient von i im Hydrogel [m
2/s]
Fu¨r die Berechnung des Diffusionskoeffizienten einer Komponente in einem Hydrogel ste-
hen eine Vielzahl an Modellen zur Verfu¨gung, deren Anwendbarkeit im Einzelfall zu pru¨fen
ist [Amsden, 1998; Masaro u. Zhu, 1999]. Den Modellen ist gemein, dass sie den Diffu-
sionskoeffizienten im Hydrogel mit Hilfe verschiedener physikalischer Randbedingungen
und Annahmen vom Diffusionskoeffizienten in wa¨ssriger Lo¨sung ausgehend berechnen. In
einem umfangreichen Vergleich verschiedener Modelle nennt Amsden [1998] das hydrody-
namische Skalierungsmodell von Cukier [1984] fu¨r den Fall der Diffusion in homogenen
Hydrogelen, zu denen er auch das in dieser Arbeit verwendete PVA-Gel za¨hlt, als das
geeignetste. Das Modell von Cukier [1984] wird mit Gleichung 4.16 beschrieben.
DGeli
Daqi
= exp(−κrs) (4.16)
Daqi Diffusionskoeffizient von i in Wasser [m
2/s]
rs hydrodynamischer Radius des Gelo¨ststoffes [A˚]
κ hydrodynamische Abschirmungskonstante [1/A˚]
Zahlreiche Werte fu¨r bina¨re Diffusionskoeffizienten in Wasser finden sich in der Literatur
[Cussler, 1997; Lide, 1999; Perry u. Green, 1997] tabelliert. Experimentell werden Dif-
fusionskoeffizienten mit Diaphragmazellen, Interferometrie, Taylordispersion oder Kon-
duktometrie bestimmt. Ein Vergleich mit Bewertung der verschiedenen Techniken findet
sich in van der Wielen u. a. [1997]. Angesichts der großen Anzahl an Moleku¨len, die in
der Biokatalyse behandelt werden, sind jedoch nur wenige Daten verfu¨gbar. In diesem
Fall kommen pra¨diktive Modelle zum Einsatz. Am ha¨ufigsten wird die Stokes-Einstein-
Gleichung [Einstein, 1905] bzw. die mit empirischen Korrekturtermen erweiterte Wilke-
Chang-Korrelation [Wilke u. Chang, 1955] (Gleichung 4.17) zur Berechnung von Diffusi-
onskoeffizienten benutzt [Fei u. Bart, 1998].
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In einem Vergleich verschiedener Vorhersagemodelle fu¨r Diffusionskoeffizienten gibt
Li u. Carr [1997] fu¨r die Wilke-Chang-Korrelationen einen mittleren Fehler kleiner 20%
an.
DBA =
1, 173 · 10−16 · T · √φB ·MB
η · V 0,6M,A
(4.17)
DBA Diffusionskoeffizient von A in B [m
2/s]
φ Polarita¨tsfaktor, z.B. Wasser 2,26 [−]
Mg Molekulargewicht [mol/kg]
η dynamische Viskosita¨t [Pa·s]
VM,A molares Volumen von A [m
3/mol]
Der hydrodynamische Radius des Gelo¨ststoffes kann bei bekannten Diffusionskoeffizienten
in wa¨ssriger Lo¨sung Daqi mit der Stokes-Einstein-Gleichung [Einstein, 1905] (Gleichung
4.18) berechnet werden [Amsden, 1998].
rs =
kBT
6πηaq,TD
aq
i
· 1010 (4.18)
kB Boltzmannkonstante = 1, 38 · 10−23 [J/K]
T Temperatur [K]
ηaq,T dynamische Viskosita¨t von Wasser bei Temperatur T [Pa·s]
Die hydrodynamische Abschirmungskonstante κ wird mit Gleichung 4.19 berechnet
[Masaro u. Zhu, 1999].
κ = kc · ϕι (4.19)
kc charakteristische Proportionalita¨tskonstante fu¨r ein Hydrogel [1/A˚]
ϕ Volumenanteil Polymer im Hydrogel [−]
ι Skalierungsparameter [−]
Als Wert fu¨r den Skalierungsparameter ι kann aus der Arbeit von Masaro u. a. [1999]
fu¨r PVA 0,77 berechnet werden. Aus den Daten derselben Arbeit kann fu¨r rs <25A˚ eine
Korrelation zwischen kc und rs abgeleitet werden werden (Gleichung 4.20).
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kc = 4, 87(
1
rs
)1,05 (4.20)
Die aus Masaro u. a. [1999] berechneten Werte liegen nahe den Werten von Amsden [1998].
Amsden [1998] wa¨hlte fu¨r den Skalierungsparameter die von De Gennes [1976] vorgeschla-
genen 0,75, um auf Basis experimenteller Daten von Matsuyama u. a. [1997] charakteris-
tische Proportionalita¨tskonstanten fu¨r PVA zu berechnen.
Fu¨r die Lo¨sung der Differentialgleichung 4.14 sind Randbedingungen fu¨r die Stoffflu¨sse
und Anfangsbedingungen fu¨r die Stoffkonzentrationen zu formulieren.
Mit der Annahme, dass sich nur CO2, Ameisensa¨ure, Acetophenon und Phenylethanol
u¨ber die Phasengrenze zwischen wa¨ssriger und organischer Phase bewegen, ko¨nnen fu¨r
die wa¨ssrige Kugeloberfla¨che o¨rtliche und zeitliche Randbedingungen formuliert werden
(Gleichung 4.21 und 4.22).
ji(R, t) = 0 i = 1..18 (4.21)
ji(R, t) = j
org−aq
i i = 19..22 (4.22)
ji(R, t) Stoffstromdichte von i am Kugelrand
in der wa¨ssriger Phase zum Zeitpunkt t [mol/s/m2]
jorg−aqi Stoffstromdichte von i u¨ber
organisch-wa¨ssrige Phasengrenze [mol/s/m2]
Und infolge der Kugelsymmetrie gilt fu¨r die Kugelmitte Gleichung 4.23.
ji(0, t) = 0 (4.23)
Bei der Formulierung der Anfangsbedingung fu¨r die Konzentration fu¨r alle Komponenten
1..22 ist es zweckma¨ssig einzelne Komponenten zu Stoffgruppen zusammenzufassen, die
aus experimentellen Randbedingungen direkt zuga¨nglich sind, und dann die Konzentra-
tionen der einzelnen Komponenten zu berechnen. Die Stoffgruppen, die gewa¨hlt wurden,
sind mit den Gleichungen 4.24 bis 4.28 gegeben.
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caqNat = c
aq
NaCl + c
aq
NaCOOH + c
aq
NaOH + c
aq
Na2CO3
+ caqHNaCO3 + c
aq
Na+ (4.24)
caq
HCOO−t
= caqNaCOOH + c
aq
HCOOH + c
aq
HCOO− (4.25)
caqClt = c
aq
NaCl + c
aq
HCl + c
aq
Cl− (4.26)
caqTEAt = c
aq
TEAH+ + c
aq
TEA (4.27)
caqCO2t = c
aq
CO2
+ caqH2CO3 + c
aq
HCO−3
+ caqNa2CO3 + c
aq
HNaCO3
+ caq
CO2−3
(4.28)
Gleichungen 4.24 bis 4.28 bilden ein lineares Gleichungssystem mit dem Freiheitsgrad
0. Fu¨r die Lo¨sung des Gleichungssystems, um damit die Konzentrationen der einzelnen
Komponenten zu erhalten, muss die Anzahl der Gleichungen gleich der Anzahl der Unbe-
kannten sein. In den Gleichung 4.24 bis 4.28 sind 16 Unbekannte, so dass noch 11 lineare
Gleichungen fehlen.
Die fehlenden Gleichungen sind erha¨ltlich durch Beru¨cksichtigung der 12 Gleichgewichts-
reaktionen, die in Tabelle 4.8 aufgelistet sind, durch die jedoch wiederum zwei weitere
Unbekannte (H+ und OH-) in das Gleichungssystem eingefu¨hrt werden, so dass insgesamt
18 Unbekannte vorliegen. Die Gleichgewichtsreaktionen werden in Form von Gleichung
4.29 mit einer Gleichgewichtskonstanten Kj beschrieben.
Kj =
∏
caqProdukte∏
caqEdukte
j = 3..12 (4.29)
Abweichend von dieser Systematik werden die Gleichgewichtskonstante von Wasser mit
Gleichung 4.30 definiert und die der Bildung von Kohlensa¨ure mit Gleichung 4.31.
K1 = c
aq
H+ · caqOH− (4.30)
K2 =
caqH2CO3
caqCO2
(4.31)
Die letzte fehlende der 18 linearen Gleichungen ist die Elektroneutralita¨tsbedingung, die
mit Gleichung 4.32 gegeben ist.
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21∑
i=1
zi · caqi = 0 (4.32)
zi Valenz von i [−]
4.3.2 Transport u¨ber wa¨ssrig-organische Phasengrenze
Fu¨r die Beschreibung des Stofftransports u¨ber die wa¨ssrig-organische Phasengrenze, wird
der Stofftransportwiderstand in eine stagnante Randschicht um die Hydrogelkugel in die
organische Phase gelegt. Mit Gleichung 4.33 wird die Stoffstromdichte u¨ber die Phasen-
grenze berechnet.
jorg−aqi = k
org−aq
i · (corgi (R)− corgi ) (4.33)
korg−aqi Stoffu¨bergangskoeffizient von i von organischer in wa¨ssrige Phase [m/s]
corgi (R) Phasengrenzfla¨chenkonzentration von i in organischer Phase [mol/m
3]
corgi Konzentration von i in organischer Bulkphase [mol/m
3]
Die Phasengrenzfla¨chenkonzentration corgi (R) wird mittels des experimentell bestimmten
Verteilungsgleichgewichts caqi = f(c
org
i ) aus der Randkonzentration der widerstandsfreien
wa¨ssrigen Phase bestimmt (Gleichung 4.34). Dieser Vorgehensweise liegt die Annahme
zugrunde, dass bei Verteilungsgleichgewichtsexperimenten so lange gewartet wird, bis kein
Stoffu¨bergang mehr stattfindet und somit corgi (R) = c
org
i bzw. c
aq
i = f(c
org
i ) gilt.
caqi (R) = f(c
org
i (R)) (4.34)
4.3.3 Flu¨ssige Reaktorphase
Die flu¨ssige Reaktorphase umgibt die Hydrogelkugeln und wird von einem Ru¨hrwerkzeug
turbulent durchmischt. Sie wird ideal durchmischt angenommen und homogen modelliert.
Die mit Gleichung 4.14 berechnete fla¨chenbezogene Stoffstromdichte wird durch Multipli-
kation mit der gesamten Phasengrenzfla¨che in einen absoluten Stoffstrom umgerechnet.
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Die gesamte Phasengrenzfla¨che ist die gesamte Oberfla¨che aller Hydrogelkugeln im Reak-
tor.
Da die Siedepunkte von Acetophenon, Phenylethanol und Ameisensa¨ure mit 202◦C, 204◦C
und 101◦C deutlich u¨ber der Arbeitstemperatur von 25◦C liegen, wa¨hrend die Sublimati-
onstemperatur von CO2 bei -78
◦C liegt, wurde fu¨r die Modellbildung angenommen, dass
nur CO2 aus der flu¨ssigen Reaktorphase in die Gasphase u¨bergeht. Mit der Annahme,
dass nur Ameisensa¨ure zudosiert wird, ergeben sich die homogenen Bilanzgleichung 4.35
bis 4.37 fu¨r die flu¨ssige Reaktorphase.
∂corgi
∂t
· Vorg = −4πr2P · jorg−aqi · nKugeln − n˙org−gasi i = 19 (4.35)
∂corgi
∂t
· Vorg = −4πr2P · jorg−aqi · nKugeln + n˙Feedi i = 20 (4.36)
∂corgi
∂t
· Vorg = −4πr2P · jorg−aqi · nKugeln i = 21, 22 (4.37)
rP Radius der Hydrogelkugeln [m]
nKugeln Anzahl Hydrogelkugeln im Reaktor [−]
n˙org−gasi Stoffstrom von i u¨ber organisch wa¨ssrige Phasengrenze [mol/s]
n˙Feedi zudosierter Stoffstrom von i [mol/s]
Vorg Flu¨ssigkeitsvolumen organische Phase [m
3]
Zu beru¨cksichtigen ist noch, dass das Volumen der Flu¨ssigphase variabel ist. Die Volu-
mena¨nderung durch den Stoffaustausch zwischen Hydrogelkugeln und organischer Phase
wird vernachla¨ssigt. Vernachla¨ssigt wird auch die Volumena¨nderung durch Stoffaustausch
zwischen organischer Phase und Gasphase. Ausgenommen hiervon ist das organische Lo¨-
sungsmittel Hexan, das einen niedrigen Siedepunkt von 68◦C hat, so dass ein nicht ver-
nachla¨ssigbarer Teil der organischen Phase schon bei 25◦C anfa¨ngt, in die Atmospha¨re
zu verdampfen und trotz Ru¨ckkondensation den Reaktor dauerhaft verla¨sst. Das Flu¨ssig-
volumen wird weiterhin auch dadurch vera¨ndert, dass das Co-Substrat Ameisensa¨ure in
organischem Lo¨sungsmittel gelo¨st zudosiert wird. Damit kann die Volumena¨nderung der
organischen Phase mit Gleichung 4.38 beschrieben werden.
∂Vorg
∂t
= V˙Feed −
ygasoutHexan · n˙gasoutges
ρliqHexan
(4.38)
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V˙Feed zudosiertes Flu¨ssigkeitsvolumen mit gelo¨ster Ameisensa¨ure [m
3/s]
ygasoutHexan Molenanteil Hexan im Abgas [−]
n˙gasoutges Gesamtmolenfluss aller Komponenten, die den Reaktor verlassen [mol/s]
ρliqHexan Dichte Hexan im flu¨ssigen Zustand [mol/m
3]
Die zudosiert Menge V˙Feed, wird durch den Regler bestimmt. Die Abgasmenge und Ab-
gaszusammensetzung werden durch das Gasphasenmodell gegeben.
4.3.4 Transport u¨ber flu¨ssig-gasfo¨rmige Phasengrenze
Die Beschreibung des Stofftransports u¨ber die flu¨ssig-gasfo¨rmige Phasengrenze erfolgt
entsprechend Gleichung 4.39. Betrachtet wird, wie bereits in Kapitel 4.3.3 dargelegt, beim
Transport u¨ber die organisch gasfo¨rmige Phasengrenze nur die Komponente CO2.
n˙org−gasCO2 = k
org−gas
CO2
·Oorg−gas(corgCO2 − corg∗CO2) (4.39)
n˙org−gasCO2 Stoffstrom CO2 u¨ber organisch gasfo¨rmige Phasengrenze [mol/s]
Oorg−gas Oberfla¨che organisch gasfo¨rmige Phasengrenze [m
2]
korg−gasCO2 Stoffu¨bergangskoeffizient CO2 von organischer in wa¨ssrige Phase [m/s]
corgCO2 Konzentration CO2 in organischer Bulkphase [mol/m
3]
corg∗CO2 Phasengrenzfla¨chenkonzentration CO2 in organischer Phase [mol/m
3]
Die Phasengrenzfla¨chenkonzentration corg∗CO2 wird mittels Henrygesetz aus der widerstands-
freien gasfo¨rmigen Phase bestimmt (Gleichung 4.34). Dieser Vorgehensweise liegt die An-
nahme zugrunde, dass bei der experimentellen Bestimmung des Henrykoeffizienten so lan-
ge gewartet wird, bis kein Stoffu¨bergang zwischen flu¨ssiger und gasfo¨rmiger Phase mehr
stattfindet und somit corg∗CO2 = c
org
CO2
gilt. Das Henrygesetz ist fu¨r den vorliegenden Fall mit
Gleichung 4.40 gegeben.
corg∗CO2 = pabs · ygasCO2 ·Horg−gasCO2 (4.40)
pabs Absolutdruck in der Gasphase [bar]
ygasCO2 Molenanteil CO2 in der Gasphase [−]
Horg−gasCO2 Henrykoeffizient von CO2 bei organischer Phase [mol/m
3/bar]
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Es sei darauf hingewiesen, dass es sich bei Horg−gasCO2 nicht um den u¨blicherweise benutzen
Henrykoeffizienten einer in Wasser gelo¨sten Substanz handelt, wie er in der Literatur viel-
fach tabelliert zu finden ist, sondern um den Henrykoeffizienten einer in einem organischen
Lo¨sungsmittel gelo¨sten Substanz, die mit der Gasphase in Kontakt steht.
4.3.5 Gasfo¨rmige Reaktorphase
Fu¨r die gasfo¨rmige Reaktorphase wird die Annahmen getroffen, dass sie ideal durchmischt
ist und somit die Abgaszusammensatzung gleich der Gaszusammensetzung des Gasraums
(Reaktorkopf) ist.
Der Reaktorkopf wird mit N2 begast, um das aus der organischen Phase u¨bertretende
CO2 aus dem Reaktor zum CO2-Sensor auszutragen. Mit der Annahme, dass sich das zur
Begasung benutzte N2 inert verha¨lt, also weder verbraucht noch produziert wird, und die
organische Phase bereits mit N2 gesa¨ttigt ist, wird zuna¨chst mit Gleichung 4.41 fu¨r N2
eine Stoffbilanz aufgestellt. Die Sa¨ttigung der organischen Phase N2 ist im Experiment
dadurch gegeben, dass der Reaktor vor Versuchsbeginn 24 Stunden mit N2 begast wird.
Versuche mit CO2 haben gezeigt, dass diese Zeitspanne ausreichend fu¨r eine Sa¨ttigung der
organischen Phase mit einem Gas ist. Weiterhin wird angenommen, dass sich das Reaktor-
system in einem quasistationa¨ren Zustand befindet. Das heißt, dass zu jedem Zeitpunkt
angenommen wird, dass die Anzahl der N2-Molen, die in den Reaktor gelangen ihn auch
wieder verlassen und damit eine differentielle Vera¨nderung der N2-Molenanzahl im Gas-
raum vernachla¨ssigt wird, also 0 ist. Diese Annahme und Vorgehensweise kann akzeptiert
werden, wenn die A¨nderung des Gasraumvolumen in z.B. L pro Tag im Vergleich zum
bilanzierten Stoffstrom klein ist. Im vorliegenden Fall betra¨gt die A¨nderung des Gasraum-
volumens aufgrund des Verdampfens von Hexan ca. 0.043 L pro Tag wa¨hrend in einem
Tag ca. 177 L N2 durch den Reaktor fließen.
∂ngasN2
∂t
= n˙gasinges · ygasinN2 − n˙gasoutges · ygasoutN2 = 0 (4.41)
ngasN2 Gesamtstoffmenge N2 in der Gasphase [mol]
n˙gasinges Gesamtstoffstrom in die Gasphase [mol/s]
ygasinN2 Molenanteil N2 im Gaszufluss [−]
n˙gasoutges Gesamtstoffstrom aus der Gasphase [mol/s]
ygasoutN2 Molenanteil N2 im Abgas [−]
107
4 Ergebnisse & Diskussion
Die Gaszusammensetzung des Begasungsstroms wird mit Gleichung 4.42 und die des Ab-
gasstroms mit 4.43 beschrieben.
1 = ygasinN2 ; (4.42)
1 = ygasoutN2 + y
gasout
CO2
+ ygasoutHexan (4.43)
ygasoutCO2 Molenanteil CO2 im Abgas [−]
Durch Einsetzen und Auflo¨sen von Gleichungen 4.41, 4.42 und 4.43, kann mit Gleichung
4.44 der gesamte Abgasmolenstrom n˙gasoutges berechnet werden.
n˙gasoutges = n˙
gasin
ges ·
1
1− ygasoutCO2 − ygasoutHexan
(4.44)
Fu¨r Hexan wird die Annahme getroffen, dass es ein Reinstoff ist, der aufgrund seiner
niedrigen Verdunstungszahl von 2,5 nach DIN 53170 sehr leichtflu¨chtig ist [Deckwer u. a.,
1999] und stets mit der Reaktorgasphase im thermodynamischen Gleichgewicht steht. Mit
dieser Annahme kann mit der Antoinegleichung sein Partialdruck in der Gasphase und
bei bekanntem Absolutdruck, sein Molenanteil ygasoutHexan berechnet werden.
ygasoutHexan =
10
AHexan−
BHexan
T+CHexan
pabs
(4.45)
AHexan, BHexan, CHexan Antoineparameter fu¨r Hexan [−]
pabs Absolutdruck in der Gasphase [bar]
T Temperatur [K]
Bei niedrigen Dru¨cken und Temperaturen, die hier mit 1 bar und 25 ◦C gegeben sind, kann
angenommen werden, dass sich die Gasphase ideal verha¨lt. Mit dieser Annahme kann auf
Basis des idealen Gasgesetzes, wie in Gleichung 4.46 dargestellt, der Gasmolenanteil von
CO2 in der Gasphase berechnet werden.
ygasoutCO2 =
ngasCO2 ·R · T
pabs · Vgas (4.46)
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ngasCO2 Gesamtstoffmenge CO2 in der Gasphase [mol]
R allgemeine Gaskonstante [bar m3/mol/K]
Vgas Gasraumvolumen [m
3]
Das Gasraumvolumen ist variabel und ha¨ngt von der Vera¨nderung des Flu¨ssigkeitsvo-
lumens (Gleichung 4.38) im Reaktor ab. Mit Gleichung 4.47 wird das Gasraumvolumen
berechnet.
Vgas = Vreaktor − Vorg (4.47)
Vreaktor Reaktorvolumen [m
3]
Mit Gleichung 4.46 wurde die neue Variable ngasCO2 eingefu¨hrt. Sie ist erha¨ltlich durch Lo¨sen
der Gasraumstoffbilanz von CO2, die mit Gleichung 4.48 beschrieben ist. Im Gegensatz
zur Gasraumbilanz von N2 sind die Mengen CO2, die durch den Gasraum fließen sehr
gering, so dass nicht von einem quasistationa¨ren Zustand ausgegangen werden kann und
die Gasraumstoffbilanz von CO2 nicht gleich 0 gesetzt werden kann.
∂ngasCO2
∂t
= n˙org−gasCO2 − n˙gasoutCO2 (4.48)
n˙gasoutCO2 Stoffstrom CO2, der den Reaktor verla¨sst [mol/s]
mit
n˙gasoutCO2 = n˙
gasout
ges · ygasoutCO2 (4.49)
Das Gleichungssystem mit den Gleichungen 4.44 bis 4.49 ist schwer linear lo¨sbar und wird
am besten numerisch gelo¨st.
4.3.6 Regelbedingung
Im Modell wurde eine proportionale Regelstrategie umgesetzt, die besagt, dass die Stoff-
menge an Ameisensa¨ure zudosiert werden soll, wie die Stoffmenge CO2, die den Reaktor
verla¨sst. Daraus ergibt sich der mit Gleichung 4.50 gegebene Regelansatz.
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n˙FeedAmeisensa¨ure = n˙
gasout
CO2
(4.50)
n˙FeedAmeisensa¨ure zudosierter Stoffstrom Ameisensa¨ure [mol/s]
Die Ameisensa¨ure wird in organischen Lo¨sungsmittel gelo¨st und dem Reaktor zudosiert.
Bei bekannter Feedkonzentration berechnet sich mit Gleichung 4.51 der notwenige Feed-
volumenstrom V˙Feed.
V˙Feed =
n˙FeedAmeisensa¨ure
cFeedAmeisensa¨ure
(4.51)
V˙Feed Volumenstrom Feed [m
3/s]
cFeedAmeisensa¨ure Ameisensa¨urekonzentration in der Feedlo¨sung [mol/m
3]
4.3.7 Parameterbestimmung
Die Parametrisierung erfolgte soweit wie mo¨glich mit Literaturdaten. Waren keine Lite-
raturdaten verfu¨gbar, wurden Parameter mittels passender mathematischer Modelle be-
rechnet oder experimentell bestimmt.
Fu¨r eine bessere U¨bersicht wurden die Parameter in die drei Gruppen Enzymparameter,
wie z.B.Km-Werte, Transportparameter, wie z.B. Diffusionkoeffizienten, und physikalisch-
chemische Parameter, wie z.B. Verteilungskoeffizienten eingeteilt.
Enzymparameter Die kinetischen Enzymparameter der CPCR fu¨r den Umsatz von
Acetophenon zu Phenylethanol und umgekehrt wurden der Arbeit von Peters [1993] ent-
nommen (Tabelle 4.9). Andere Quellen sind nicht bekannt.
Tabelle 4.9: Kinetische Enzymparameter der CPCR
Parameter Wert [mol
m3
] Referenz
KmAcPhCPCR 0,049 Peters [1993]
KmNADHCPCR 0,05 Peters [1993]
KiPhEtCPCR 13,1 Peters [1993]
KiNADCPCR 0,75 Peters [1993]
Parameter Wert [mol
m3
] Referenz
KiAcPhCPCR 10,8 Peters [1993]
KiNADHCPCR 0,06 Peters [1993]
KmPhEtCPCR 0,67 Peters [1993]
KmNADCPCR 0,285 Peters [1993]
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Bei der Formiat-Dehydrogenase aus Candida boidinii handelte es sich um ein rekombinant
hergestelltes Enzym (recFDH) aus dem rekombinanten E. coli Stamm JM 101. Die in
Tabelle 4.10 dargestellten kinetischen Enzymparameter fu¨r den Umsatz von Formiat zu
CO2 durch die recFDH wurden der Arbeit von Slusarczyk [1997] entnommen.
Tabelle 4.10: Kinetische Enzymparameter der recFDH
Parameter Wert [mol
m3
] Referenz
KiNADHFDH 0,021 Slusarczyk [1997]
KmHCOOFDH 5,9 Slusarczyk [1997]
KmNADFDH 0,037 Slusarczyk [1997]
Transportparameter Bis auf Acetophenon und Phenylethanol stehen in der Literatur
fu¨r alle Komponenten die Diffusionskoeffizienten in Wasser zur Verfu¨gung. Die Diffusions-
koeffizienten in Wasser fu¨r diese beiden Stoffe wurden mit der Wilke-Chang-Korrelation
[Wilke u. Chang, 1955] berechnet. Die Diffusionskoeffizienten aller Komponenten in Was-
ser sind in Tabelle 4.11 aufgefu¨hrt.
Der Stoffu¨bergangskoeffizient korg−aqi wurde als Stoffu¨bergang zwischen einer Kugel und
eines sie umstro¨menden Fluids modelliert. Der Stoffu¨bergang zwischen einer konvektiv
umstro¨mten Kugel und einem Fluid kann mit Hilfe der dimensionslosen Sherwoodzahl
nach Gleichung 4.52 berechnet werden [Cussler, 1997].
Sh = 2 + 0, 6 ·Re1/2P · Sc1/3 (4.52)
Sh Sherwoodzahl [−]
ReP Partikel-Reynoldszahl [−]
Sc Schmidt-Zahl [−]
Fu¨r den Fall der umstro¨mten Kugel berechnen sich die Sherwoodzahl Sh, die Partikel-
Reynoldszahl ReP und die Schmidt-Zahl Sc mit den Gleichungen 4.53 bis 4.55.
Sh =
korg−aqi · dP
Dorgi
(4.53)
ReP =
̺org · dP · vP
ηorg
(4.54)
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Tabelle 4.11: Diffusionskoeffizienten in wa¨ssriger Lo¨sung
Parameter Daqi · 10−9[m2s ] Referenz
DaqHCOOH 1,37 Perry u. Green [1997]
DaqHCOO− 0,73 Heitbaum u. Gonzalesvelasco [1975]
DaqNaCOOH 1,74 Mandal u. Sanyal [1984]
DaqNa+ 1,33 Leaist u. Noulty [1985]
DaqNaOH 2,07 Noulty u. Leaist [1984]
DaqNaCl 1,6 Fell u. Hutchison [1971]
DaqCl− 2,032 Lide [1999]
DaqHCl 3,4 Nicholas u. a. [1990]
DaqTEA 0,71 Leaist u. a. [1998]
DaqTEAH+ 0,71 Leaist u. a. [1998]
DaqCO2(aq) 1,91 Lide [1999]
DaqH2CO3 1,51 Krahn u. a. [1994]
Daq
HCO−3
1,18 Leaist u. Noulty [1985]
Daq
CO2−3
0,92 Leaist u. Noulty [1985]
DaqNa2CO3 0,947 Leaist u. Noulty [1985]
DaqNaHCO3 1,199 Leaist u. Noulty [1985]
DaqOH− 5,273 Lide [1999]
DaqH+ 9,311 Lide [1999]
DaqAcPh 0,921 Wilke u. Chang [1955] in Wu u. a. [1994]
DaqPhEt 0,258 Wilke u. Chang [1955] in Wu u. a. [1994]
Sc =
ηorg
̺org ·Dorgi
(4.55)
dP Partikeldurchmesser [m]
̺org Dichte organisches Lo¨sungsmittel [kg/m
3]
vP Partikelgeschwindigkeit [m/s]
ηorg dynamische Viskosita¨t organisches Lo¨sungsmittel [Pa·s]
Fu¨r die Partikelgeschwindigkeit vP in einem geru¨hrten Reaktor gibt es keine direk-
ten Berechnungsgleichungen. Sie wurde im vorliegenden Fall als Sinkgeschwindigkeit
der Hydrogelkugel vsinkP im organischen Lo¨sungsmittel in einem laminaren Stro¨mungs-
feld angenommen. Dies stellt im turbulent geru¨hrten Reaktor eine Minimalannahme
dar. Die Sinkgeschwindigkeit einer Kugel kann mit Gleichung 4.56 berechnet werden
[Hoffmann u. Husemann, 2003].
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vsinkP = g
̺P − ̺org
18 · ηorg · d
2
P (4.56)
vsinkP stationa¨re Partikelsinkgeschwindigkeit [m/s]
̺P Dichte Hydrogelkugel [kg/m
3]
̺org Dichte organisches Lo¨sungsmittel [kg/m
3]
Der Diffusionskoeffizient der Komponente i im organischen Lo¨sungsmittel kann mittels
der Wilke-Chang-Korrelation aus dem Diffusionskoeffizienten in Wasser skaliert werden.
Als Polarita¨tsfaktor φ wird in diesem Fall φ = 1 gewa¨hlt [Perry u. Green, 1997].
Fu¨r den Fall, dass das organische Lo¨sungsmittel Hexan ist, ergeben sich die in Tabelle
4.12 berechneten Stofftransportkoeffizienten mit dP = 2, 82mm, ̺P = 1438 kg/m
3 fu¨r
PVA-Kugeln (Tabelle 4.6) und ηorg = 0,32 mPas und ̺org = 660 kg/m
3 fu¨r Hexan.
Zum Transport von CO2 u¨ber die Flu¨ssigkeitsoberfla¨che zwischen einer geru¨hrten orga-
nischen Bulkphase und der Gasphase fu¨hrten Gomez-Diaz u. Navaza [2005] umfangreiche
Untersuchungen durch. Aus Abbildung 2 ihrer Arbeit kann fu¨r eine Kettenla¨nge von 6
(Hexan) eine Korrelation zwischen klorg−gasCO2 und dem volumetrischen Leistungseintrag
abgeleitet werden (Gleichung 4.57).
klorg−gasCO2 = 5 · 10−5
(
P
VL
)0,21
(4.57)
P
VL
volumetrischer Leistungseintrag [W/m3]
Im vorliegenden Fall wurde fu¨r den 45◦ SBR aus Tabellen 3.10, der bei n = 350 1/min in 1 l
Hexan betrieben wird, mit (Gleichung 2.1) und einer Ne-Zahl von 2,6 ein Leistungseintrag
P von 171 W/m3 berechnet. Mit Gleichung 4.57 wurde dann der Stoffu¨bergangskoeffizient
klorg−gasCO2 berechnet (Tabelle 4.12).
Physikalisch-chemische Parameter Die meisten physikalisch-chemischen Parameter,
wie z.B. Dissoziationskonstanten, Antoineparameter oder Henrykonstanten finden sich in
der Literatur. In Tabelle 4.13 sind alle Dissoziationskonstanten fu¨r in dieser Arbeit ein-
gesetzten Sa¨uren, Basen und Salze dargestellt. In Tabelle 4.14 sind die Antoineparameter
fu¨r Hexan und die Henrykonstanten fu¨r CO2 in Wasser bzw. Hexan dargestellt.
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Tabelle 4.12: Stofftransportkoeffizienten beim Phasenu¨bergang
Parameter Wert [m
s
] Referenz
korg−aqHCOOH 9, 93 · 10−6 berechnet nach Cussler [1997]
korg−aqCO2 1, 28 · 10−5 berechnet nach Cussler [1997]
korg−aqAcPh 7, 34 · 10−6 berechnet nach Cussler [1997]
korg−aqPhEt 2, 85 · 10−6 berechnet nach Cussler [1997]
korg−gasCO2 1, 46 · 10−4 berechnet mit Gleichung 4.57 bei PVL = 171 W/m3
Tabelle 4.13: Dissoziationskonstanten
Parameter Wert Referenz
K1 10
−13,996 · 106 [mol2/m3] Lide [1999]
K2 10
2,66 · 103 [mol/m3] Garg u. Maren [1972]
KH2CO3 10
−3,58 · 103 [mol/m3] Garg u. Maren [1972]
KHCO−3 10
−10,33 · 103 [mol/m3] Lide [1999]
KTEAH+ 10
−7,8 · 103 [mol/m3] Sigma-Aldrich Datenblatt
KHCl 10
6 · 103 [mol/m3] Bliefert u. a. [1998]
KHCOOH 10
−3.65 · 103 [mol/m3] Lide [1999]
KNaCl 10
1,7 · 103 [mol/m3] Heyrovska [1997]
KNaCOOH 10
−0,65 · 103 [mol/m3] Watkins u. Jones [1915]
KNaOH 10
0.56 · 103 [mol/m3] Bliefert u. a. [1998]
KNa2CO3 10
−7,77 · 103 [mol/m3] Tanaka u. Tachibana [2004]
KHNaCO3 10
−3,65 · 103 [mol/m3] Tanaka u. Tachibana [2004]
Die Verteilungsgleichgewichte von Ameisensa¨ure, Acetophenon und Phenylethanol zwi-
schen Wasser und Hexan wurden experimentell bestimmt (Tabelle 4.15).
Der Verteilungskoeffizient von CO2 zwischen Wasser und Hexan kann aus den Henrykoef-
fizienten von CO2 in Wasser bzw. Hexan berechnet werden. Fu¨r reale Lo¨sungen kann der
Henrykoeffizient mit Gleichung 4.58 beschrieben werden [Sander, 1999b].
pi · fi ·Hi = ci · γic (4.58)
pi Partialdruck Stoff i in der Gasphase [bar]
fi Fugazita¨tskoeffizient von i [−]
Hi Henrykoeffizient von i [mol/m
3/bar]
ci Konzentration von i [mol/m
3]
γic konzentrationsabha¨ngiger Aktivita¨tskoeffizient von i [−]
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Tabelle 4.14: Antoineparameter fu¨r Hexan und Henrykonstanten fu¨r CO2
Parameter Wert Referenz
A 3,45604 [−] NIST [2005]
B 1044,038 [−] NIST [2005]
C -53,893 [−] NIST [2005]
HWasserCO2 34 [
mol
m3bar
] Sander [1999a]
HHexanCO2 91 [
mol
m3bar
] Kaminishi u. a. [1987]
Tabelle 4.15: Verteilungsgleichgewichte einzelner Komponenten zwischen Wasser und
Hexan
Komponente Verteilungsgleichung [mol
m3
] Referenz
HCOOH caqHCOOH = 0, 83 · (corgHCOOH) experimentell Kapitel 4.4
Acetophenon caqAcetophenon =
35 · corgAcetophenon
319 + corgAcetophenon
experimentell Kapitel 4.4
Phenylethanol caqPhenylethanol =
200 · corgPhenylethanol
118 + corgPhenylethanol
experimentell Kapitel 4.4
CO2 c
aq
CO2
= 0, 374 · corgCO2 berechnet mit Gleichung 4.59
Fu¨r den Fall, dass zwei aneinander grenzende flu¨ssige Phasen, z.B. eine wa¨ssrige und
eine organische Phase sich im thermodynamischen Gleichgewicht befinden und dieselbe
Gasphase besitzen, wie in Abbildung 4.23 dargestellt, kann fu¨r beide Phasen Gleichung
4.58 nach pi ·fi aufgelo¨st und gleichgesetzt werden. Mit der Annahme, dass fu¨r unendliche
Verdu¨nnung lim
c→0
γic = 1 gilt [Sander, 1999b], entwickelte sich daraus 4.59.
caqi =
Haq−gasi
Horg−gasi
corgi (4.59)
Haq−gasi Henrykoeffizient von i bei wa¨ssriger Phase [mol/m
3/bar]
Horg−gasi Henrykoeffizient von i bei organischer Phase [mol/m
3/bar]
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Abbildung 4.23: Phasengleichgewicht zwischen zwei flu¨ssigen Phasen und einer gemein-
samen Gasphase.
4.3.8 Simulationsstudie zum Reaktionssystem
Zum Versta¨ndnis des betrachteten Reaktionssystems sowie zur Entwicklung der Reglungs-
strategie fu¨r einen Fed-Batch-Prozess, wurde mit Hilfe des Prozessmodells eine Simulati-
onsstudie durchgefu¨hrt. Es wurden Simulationen mit und ohne Regelalgorithmus durch-
gefu¨hrt, d.h. als Batch und als Fed-Batch. Eine schematische Darstellung der betrachteten
Batch bzw. Fed-Batch-Reaktionssysteme sind in Abbildung 4.24 dargestellt.
O HO
NADNADH+H+ +
CPCR
FDHCO2 HCOO
-
(S)-PhEtAcPh
Hexan
PVA
Gas-
phase
CO2
A:Batch
O HO
NADNADH+H+ +
CPCR
FDHCO2 HCOOH
-
(S)-PhEtAcPh
Hexan
PVA
Gas-
phase
CO2
+
HCOOH
Ameisen-
säure
Messung Regelung Dosierung
B: Fed-Batch
Na+
Abbildung 4.24: Darstellung der Kompartimentierung der wa¨ssrigen, organischen und
gasfo¨rmigen Phase sowie der Reaktanden und Reaktionen im Batch-
Reaktionssystems (A) und Fed-Batch-Reaktionssystem (B).
In der Batch- wie auch in der Fed-Batch-Simulationsstudie betrugen die Startkonzentra-
tionen des Substrates Acetophenon 250 mM und die des Co-Substrates Formiat 100 mM.
Die Konzentration des Cofaktors NAD+ betrug 2 mM und die des Puffers TEA 100 mM.
116
4 Ergebnisse & Diskussion
Die Aktivita¨ten von CPCR und FDH wurden mit 0,4 U/ml angenommen. Die Halbwerts-
zeit der zeitlichen Enzymdeaktivierung wurde auf 2 Tage gesetzt. Zur Beschreibung der
pH-abha¨ngigen Enzymdeaktivierung mit Gleichung 4.12 wurde dpH=0,5 gesetzt. Das pH-
Optimum wurde bei 7,5 angenommen. Es wurde von 1 l Hexan und 34 ml wa¨ssriger Phase
ausgegangen. In der Batch-Simulation (Abbildung 4.24 A) war das Co-Substrat Formiat
lediglich in der wa¨ssrigen Phase vorgelegt. In der Fed-Batch-Simulation (Abbildung 4.24
B) wurde die gleiche Menge CO2, die in die Gasphase gelangte, als Ameisensa¨ure der
organischen Hexan-Phase zudosiert.
Aus den Reaktionsgleichungen in Abbildung 4.24 A und B ist erkennbar, dass die
CPCR den Cofaktor NADH+H+ zu NAD+ oxidiert und gleichzeitig Acetophenon zu
(S)-1-Phenylethanol reduziert. Bei dieser Redox-Reaktion werden zwei Protonen von
NADH+H+ auf Acetophenon u¨bertragen. In der Regenerierungsreaktion mit der FDH
als Katalysator wird der verbrauchte Cofaktor NAD+ dann wieder zu NADH reduziert
bei gleichzeitiger Oxidation von Formiat. Aus der wa¨ssrigen Lo¨sung wird ein H+ an das
NADH assoziiert, so dass als Nettoregenerierungsreaktion Ameisensa¨ure und NAD+ zu
CO2 und NADH+H
+ umgesetzt werden. Das bei der Regenerierungsreaktion entstehen-
de CO2 verla¨sst als gasfo¨rmige Komponente das Reaktionssystem und verlagert so das
Gesamtreaktionsgleichgewicht auf die Wertproduktseite von (S)-1-Phenylethanol. Das Er-
gebnis der Batch-Simulation ist in Abbildung 4.25 und das der Fed-Batch-Simulation in
Abbildung 4.27 dargestellt.
Batch-Simulation. Bei der Batch-Simulation in Abbildung 4.25 A ist zu sehen, dass
nach Reaktionsstart die CO2-Austreibrate, die hier den differenziellen Verlauf der CO2-
Konzentration in der Gasphase wiedergibt, zuna¨chst schnell bis auf 0,33 mmol/h anstieg
und dann wieder schnell abfiel. Nach 16 h Versuchsverlauf lag die CO2-Austreibrate unter
0,01 mmol/h und damit etwa bei 3 % der maximalen Rate. Nach 56 h Versuchsverlauf lag
die CO2-Austreibrate unter 0,001 mmol/h und damit etwa bei 0,3 % der maximalen Rate.
Nach 120 h betrug die CO2-Austreibrate nur noch 0,0002 mmol/l, was 0,06 % der maxima-
len Rate waren. Die Reaktion war praktisch zum Erliegen gekommen. Wie in Abbildung
4.25 A ebenfalls zu sehen, stieg die (S)-1-Phenylethanolkonzentration schnell an und hatte
nach 16 h eine Konzentration in der Hexanphase von 1,39 mmol/l erreicht. Nach 56 h lag
sie bei 1,49 mmol/l und nach 120 h bei 1,53 mmol/l. Unter der Annahme, dass sa¨mtliches
vorgelegte Formiat fu¨r die Regenerierung umgesetzt worden wa¨re, ha¨tte die theoretisch
maximal erreichbare (S)-1-Phenylethanolkonzentration in der Hexanphase 3,22 mmol/l
betragen. Damit lag die Produktausbeute in der vorliegenden Batch-Simulation unter
50 % der theoretisch mo¨glichen.
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Der Hauptgrund fu¨r die niedrige Produktausbeute ist in Abbildung 4.25 B dargestellt.
Der pH-Wert stieg nach Reaktionsstart stetig an. Der eingesetzte Puffer konnte den pH-
Wert-Anstieg nicht auffangen. Zu einem pH-Wert-Anstieg kam es, da bei Vorlage des Co-
Substrates in Form von Formiat der wa¨ssrigen Lo¨sung stetig Protonen entzogen wurden,
die durch die enzymkatalysierte Reaktion der CPCR auf Acetophenon transferiert werden
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Abbildung 4.25: Batch-Simulationsstudie: 1 l Hexan, 34 ml wa¨ssrige Phase,
Startkonzentrationen: Acetophenon 250 mM, Formiat 100 mM,
NADH+H+ 2 mM, TEA 100 mM, Aktivita¨t CPCR und FDH
0,43956 U/mlwaessrigePhase, Halbwertszeit Enzymdeaktivierung 2 Tage,
pHopt=7,5, ApH(pH)=0,5. A: Zeitlicher Verlauf der CO2-Austreibrate
in der Gasphase und der (S)-1-Phenylethanolkonzentration in der
Hexanphase B: Zeitlicher Verlauf des pH-Wertes in der wa¨ssrigen
Phase und der relativen Enzymaktivita¨t aufgrund des pH-Wertes.
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(Abbildung 4.24 A). Nach 16 h lag der pH-Wert bei 8,66, nach 56 h bei 8,89 und nach
120 h bei 8,97. Als Folge des pH-Wert-Anstiegs nahm die Enzymaktivita¨t stetig ab. Zu
Versuchsende betrug sie nur noch 0,2 % im Vergleich zur Aktivita¨t bei einem optimalen
pH-Wert von 7,5.
Fed-Batch-Simulation. Wu¨rde der pH-Wert, z.B. durch Zugabe einer Sa¨ure im opti-
malen Bereich gehalten werden, ka¨me die Regenerierungsreaktion durch den Verbrauch
von Formiat ebenfalls mit der Zeit zum Erliegen und die Produktausbeute von (S)-1-
Phenylethanol aus der Hauptreaktion wa¨re auf die Menge an Formiat beschra¨nkt, die in
der wa¨ssrigen Phase vorgelegt wurde.
Neuhauser u. a. [1998] schla¨gt hierzu einen pH-kontrollierten Fed-Batch Prozess vor, bei
dem durch Zugabe von Ameisensa¨ure, zum einem die Co-Substratkonzentration und zum
anderen der pH-Wert konstant gehalten werden. Da in dem hier beschriebenen zweiphasi-
gen Reaktionssystem eine direkte Messung des pH-Wertes weder in den Hydrogelpartikeln
noch in der organischen Phase mo¨glich sind, muss der Fed-Batch-Prozess mit einer Hilfs-
messgro¨ße geregelt werden. Als Hilfsmessgro¨ße wurde das bei der Regenerierungsreaktion
entstehende CO2 gewa¨hlt, das neben der Bildung eines Carbonatfließgleichgewichtes in der
wa¨ssrigen Hydrogelphase, ebenfalls im Fließgleichgewicht mit der organischen Phase steht,
die wiederum mit der Gasphase im Fließgleichgewicht steht [Ansorge-Schumacher u. a.,
2006].
In Abbildung 4.24 B ist der Regelungsansatz dargestellt. Das freigesetzte CO2 wird in der
Gasphase gemessen und die Menge Ameisensa¨ure berechnet, die dem System zudosiert
werden soll. Die Messgro¨ße CO2 steht allerdings erst zur Verfu¨gung, wenn die Regenerie-
rungsreaktion angelaufen ist. Vor Durchfu¨hrung der Fed-Batch-Simulation wurde u¨ber-
legt, ob die Regenerierungsreaktion durch Vorlage von Ameisensa¨ure in der organischen
Phase gestartet werden kann. Dazu wurde der pH-Wert und die Formiat-Konzentration
in der wa¨ssrigen Phase als Funktion der vorgelegten Ameisenkonzentration in der organi-
schen Phase betrachtet (Abbildung 4.26).
In Abbildung 4.26 ist dargestellt, dass mit steigender Ameisenkonzentration in der or-
ganischen Phase der pH-Wert in der wa¨ssrigen Phase schnell abnimmt. Zugleich nimmt
die Konzentration an Formiat und Ameisensa¨ure in der wa¨ssrigen Phase zu. Die gestri-
chelte Linie verknu¨pft den pH-Wert in der wa¨ssrigen Phase, die Ameisenkonzentration
in Hexan und die Formiat-Konzentration in der wa¨ssrigen Phase miteinander. Soll in
der wa¨ssrigen Phase z.B. eine Ameisensa¨ure/Formiat-Konzentration erreicht werden, die
dem doppelten KmHCOOFDH der FDH auf Formiat entspricht, was nach Gleichung 4.10 et-
wa 68 % der maximalen Reaktionsgeschwindigkeit der FDH bei einem optimalen pH=7,5
119
4 Ergebnisse & Diskussion
0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
3
4
5
6
7
8
Ameisensäure initial in Hexan  [mM]
 
pH
-
W
er
t i
n
 
w
äs
sr
ig
er
 
Ph
as
e 
 
[-]
0
5
10
15
20
25
30
35
40
HCOO-2 x KmFDH Am
ei
se
n
sä
u
re
 
+
 
Fo
rm
ia
t
in
 
w
äs
sr
ig
er
 
Ph
as
e 
 
im
 
G
le
ich
ge
w
ich
t  
[m
M
]
Abbildung 4.26: pH-Wert und Formiat-Konzentration in der wa¨ssrigen Phase als Funk-
tion der Ameisensa¨urekonzentration in Hexan. Gestrichelte Linie ver-
knu¨pft den pH-Wert in der wa¨ssrigen Phase mit der Ameisenkonzen-
tration in Hexan, bei denen die Formiat-Konzentration in der wa¨ssri-
gen Phase dem doppelten KmHCOOFDH entspricht.
ermo¨glicht, so sinkt der pH-Wert in der wa¨ssrigen Phase auf 7,1. Nach dem pH-Wert-
Deaktivieriungsmodell ergibt sich fu¨r ein dpH=0,5 eine Reduktion der Enzymaktivita¨t
im Vergleich zum optimalen pH-Wert von 7,5 um 35 %. Im Summe ergibt sich somit nur
noch eine Enzymaktivita¨t der FDH von ca. 44 % im Vergleich zur theoretisch maximalen.
Basierend auf diesen U¨berlegungen wurde geschlossen, dass bei dem betrachteten Fed-
Batch-Prozess Formiat in der wa¨ssrigen Phase vorgelegt werden muss und nur die Menge
an Ameisensa¨ure dem System nachdosiert wird, die in der Regenerierungsreaktion ver-
braucht wird. Durch die Vorlage von Formiat kann zudem die Regenerierungsreaktion
starten und das CO2 produzieren, das als Messgro¨ße fu¨r die Zudosierung von Ameisen-
sa¨ure beno¨tigt wird.
Die Formiatkonzentration ist dabei so zu wa¨hlen, dass eine hohe maximale Reaktionsge-
schwindigkeit der FDH ermo¨glicht wird. In der Simulationsstudie wurde eine vorgelegte
Formiatkonzentration von 100 mM gewa¨hlt. Sie ermo¨glicht nach Gleichung 4.10 etwa 97 %
der maximalen Reaktionsgeschwindigkeit der FDH. Fu¨r die Zudosierung der Ameisensa¨u-
re wurde ein einfacher Regelungsansatz gewa¨hlt. Es wurde die Menge an Ameisensa¨ure
nachdosiert, die in der Gasphase an CO2 gemessen wurde. Das Ergebnis dieser Fed-Batch-
Simulation ist in Abbildung 4.27 dargestellt.
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Abbildung 4.27: Fed-Batch-Simulationsstudie, 1 l Hexan, 34 ml wa¨ssrige Phase,
Startkonzentrationen: Acetophenon 250 mM, Formiat 100 mM,
NADH+H+ 2 mM, TEA 100 mM, Aktivita¨t CPCR und FDH
0,43956 U/mlwaessrigePhase, Halbwertszeit Enzymdeaktivierung 2 Tage,
pHopt=7,5, ApH(pH)=0,5. A: Zeitlicher Verlauf der CO2-Austreibrate
gemessen in der Gasphase und der (S)-1-Phenylethanolkonzentration
in der Hexanphase B: Zeitlicher Verlauf des pH-Wertes in der wa¨ssri-
gen Phase und der relativen Enzymaktivita¨t aufgrund des pH-Wertes.
Bei der Fed-Batch-Simulation in Abbildung 4.27 A ist zu sehen, dass nach Reakti-
onsstart die CO2-Austreibrate schnell bis auf 0,37 mmol/h anstieg. Sie lag damit 0,04
mmol/h ho¨her als in der Batch-Simulation. Danach fing sie an wieder abzufallen, je-
doch langsamer als bei der Batch-Simulation. Nach 16 h lag die CO2-Austreibrate noch
bei 0,26 mmol/h (Batch-Simulation: 0,01 mmol/h) und damit etwa bei 70 % der maxi-
malen Rate. Nach 120 h betrug die CO2-Austreibrate noch 0,04 mmol/l, was 11 % der
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maximalen Rate waren, wa¨hrend die Reaktion bei der Batch-Simulation mit einer CO2-
Austreibrate von 0,0002 mmol/l nach 120 h praktisch bereits zum Erliegen gekommen
war. In der Fed-Batch-Simulation lag die CO2-Austreibrate erst nach 360 h auf einem
Niveau von unter 0,0002 mmol/l. Ebenfalls in Abbildung 4.27 zu sehen ist, dass die (S)-
1-Phenylethanolkonzentration in der Hexanphase stetig anstieg und nach 16 h eine Kon-
zentration von 4,8 mmol/l erreichte. Sie lag zu diesem Zeitpunkt damit 4 mal ho¨her als
in der Batch-Simulation. Nach 120 h betrug die (S)-1-Phenylethanolkonzentration in der
Hexanphase 16 mmol/l und nach 360 h 18,8 mmol/l. Sie war damit am Ende mehr als
12 mal ho¨her als bei der Batch-Siumlation und u¨berstieg die theoretisch mo¨gliche Pro-
duktausbeute von 3,22 mmol/l eines nicht limitierten Batch-Prozesses, um mehr als das
fu¨nffache.
Der Hauptgrund fu¨r die ho¨here Produktausbeute lag in der Stabilisierung des pH-Wertes
in der wa¨ssrigen Phase. In Abbildung 4.27 B ist zu sehen, dass der pH-Wert in der wa¨ssri-
gen Phase zuna¨chst bis auf 7,8 anstieg, bevor die Zudosierung von Ameisensa¨ure den pH-
Wert wieder sinken ließ. Der anfa¨ngliche pH-Wert-Anstieg la¨sst sich damit begru¨nden, dass
das bei der Regenerierungsreaktion freiwerdende CO2 sich zuna¨chst im CO2-evakuierten
Gesamtsystem verteilte, bis sich stabile Fließgleichgewichte zwischen den Phasen einge-
stellten und quasistationa¨r die Menge an CO2 in der Gasphase gemessen wurde, die aktuell
in der Regenerierungsreaktion entstand. Nach 24 h betrug der pH-Wert 7,7 und nach 75 h
7,6. Mit dem anfa¨nglichen pH-Wert-Anstieg ging eine pH-Wert-Enzymdeaktivierung ein-
her. Die Enzymaktivita¨t fiel zuna¨chst auf 80 % im Vergleich zur Aktivita¨t bei einem
optimalen pH-Wert von 7,5. Mit fallenden pH-Wert stieg die Aktivita¨t wieder an und
strebte gegen 100 %.
Zwischenfazit aus der Simulationsstudie
Ziel der Simulationsstudie war es, eine einfache Reglungsstrategie fu¨r den hier betrachteten
Fed-Batch-Prozess zu entwickeln und zu testen. Mit dem einfachen Regelansatz, dass die
Menge an Ameisensa¨ure nachdosiert wird, die als CO2 in der Gasphase gemessen wird,
konnte gezeigt werden, dass eine selbstinduzierte pH-Deaktivierung erheblich reduziert
und die Reaktionszeit damit deutlich verla¨ngert wird. Es konnte gezeigt werden, dass mit
dem Regelansatz Produktkonzentrationen erreicht werden, die u¨ber denen eines Batch-
Prozesses liegen. Eine Optimierung des Regelansatzes durch Anwendung einer pra¨diktiven
Regelung ist vorstellbar. Im Rahmen dieser Arbeit wurde der gewa¨hlte Regelansatz als
ausreichend fu¨r den Nachweis der Machbarkeit eines enzymatischen Fed-Batch-Prozess
im Labormaßstab angesehen und so in beschriebener Form bei den Reaktorversuchen mit
Reaktionssystem umgesetzt.
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4.4 Bestimmung der Verteilungsgleichgewichte
Zweiphasige Reaktionssysteme bieten in der industriellen Biokatalyse eine Vielzahl von
Vorteilen fu¨r hydrophobe oder inhibierende Substrate und Produkte [Spiess u. a., 2008].
Wa¨hrend die native Umgebung von Biokatalysatoren vorwiegend die wa¨ssrige Phase ist,
sind viele wirtschaftlich interessante Reaktanden schwer wasserlo¨slich. Um hinreichend
hohe Produktkonzentrationen durch die Biokatalyse zu erreichen oder/und eine mo¨gliche
Inhibierung durch das Produkt zu reduzieren, werden zweiphasige Reaktionssysteme ein-
gesetzt. Dabei kommt eine organische Phase als Reservoir fu¨r das Substrat zum Einsatz,
die zugleich als Extraktionsphase fu¨r das Produkt dient, wa¨hrend sich der Biokatalysator
in einer wa¨ssrigen Phase befindet [Eggers u. a., 1989]. Beide Phasen werden so in Kontakt
gebracht, dass ein intensiver Austausch der Komponenten zwischen den Phasen erfolgen
kann. In einem solchen zweiphasigen Reaktionssystem verteilen sich alle Komponenten
zwischen den Phasen, bis ein thermodynamisches Verteilungsgleichgewicht vorliegt.
Im Rahmen dieser Arbeit wurde ein solches zweiphasiges Reaktionssystem mathema-
tisch modelliert. Fu¨r die Parametrisierung des mathematischen Modells wurden die Ver-
teilungsgleichgewichte der Reaktanden Acetophenon, (S)-1-Phenylethanol, Ameisensa¨ure
und CO2 in dem zweiphasigen System Wasser/Hexan beno¨tigt. Das Verteilungsgleichge-
wicht fu¨r CO2 wurde, wie in Kapitel 4.3.7 beschrieben, mittels Henrykoeffizienten aus der
Literatur berechnet. Die Verteilungsgleichgewichte fu¨r Acetophenon, (S)-1-Phenylethanol
und Ameisensa¨ure wurden zuna¨chst experimentell bestimmt. Da die experimentelle Be-
stimmung von Verteilungsgleichgewichten aufwa¨ndig ist, wurde untersucht, inwieweit die
Verteilungsgleichgewichte mittels des statistisch-thermodynamischen Modells COSMO-
RS vorhergesagt werden ko¨nnen. Dazu wurden mit COSMO-RS die Verteilungsgleich-
gewichte bei endlicher Konzentration sowie bei unendlicher Verdu¨nnung berechnet. Zu-
sa¨tzlich wurden in die Untersuchung die Derivate Chlor-Acetophenon und (S)-2-Chlor-
Phenylethanol miteinbezogen.
Die experimentell bestimmten Verteilungsgleichgewichte fu¨r Acetophenon und (S)-1-
Phenylethanol sowie die mit COSMO-RS vorhergesagten Verteilungsgleichgewichte bei
endlicher Konzentration sowie bei unendlicher Verdu¨nnung sind in Abbildung 4.28 dar-
gestellt. Fu¨r das mathematische Prozessmodell wurden aus den experimentellen Daten
fu¨r Acetophenon und (S)-1-Phenylethanol, konzentrationsabha¨ngige Verteilungsgleichge-
wichte korreliert (Tabelle 4.15).
Beide experimentell bestimmten Verteilungsgleichgewichte wiesen eine nicht-lineare kon-
zentrationsabha¨ngige Verteilung zwischen der organischen und der wa¨ssrigen Phase auf.
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Abbildung 4.28: Konzentrationsabha¨ngige Verteilungsgleichgewichte im zweiphasigen
System Wasser/Hexan. A: Acetophenon; B: (S)-1-Phenylethanol. Die
durchgezogene Linie steht fu¨r eine COSMO-RS Berechnung bei un-
endlicher Verdu¨nnung und die gestrichelte Linie fu¨r eine bei endlicher
Konzentration.
Ab einer Acetophenonkonzentration von 300 mM in der organischen Phase schien die Lo¨s-
lichkeitsgrenze in der wa¨ssrigen Phase von ungefa¨hr 15 mM erreicht zu sein (Abbildung
4.28 A). Die Lo¨slichkeit von Acetophenon in reinem Wasser betra¨gt bei 20◦C 0,54 mM
[Stephenson, 1992]. Fu¨r Acetophenon (Abbildung 4.28 A) war die COSMO-RS Vorher-
sage bei endlicher Konzentration und bei unendlicher Verdu¨nnung quantitativ in guter
U¨bereinstimmung mit dem experimentellen Verteilungsgleichgewicht. Die Vorhersage fu¨r
endliche Konzentration deutete, in U¨bereinstimmung mit den experimentellen Ergebnis-
sen, eine nicht-lineare Konzentrationsabha¨ngigkeit des Verteilungsgleichgewichtes an.
Fu¨r das korrespondierende Reaktionsprodukt (S)-1-Phenylethanol (Abbildung 4.28 B)
war die Abweichung zwischen den experimentellen Ergebnissen und der Vorhersage mit
COSMO-RS gro¨ßer, dabei wich die Vorhersage bei unendlicher Verdu¨nnung um den Faktor
2,2 und die bei endlichen Konzentration um den Faktor 6 von den experimentellen Wer-
ten ab. Wie auch bei Acetophenon deutete die Vorhersage bei endlicher Konzentration,
in U¨bereinstimmung mit den experimentellen Ergebnissen, eine nicht-lineare Konzentra-
tionsabha¨ngigkeit des Verteilungsgleichgewichtes an.
Bei dem chlorsubstituierten Acetophenon (Abbildung 4.29 A) unterschieden sich die Vor-
hersagen bei unendlicher Verdu¨nnung, wie auch bei endlicher Konzentration, kaum von-
einander. Die Vorhersagen wichen zu den experimentellen Werten in beiden Fa¨llen um
den Faktor 4,4 ab. Bei dem chlorsubstituierten Phenylethanol (Abbildung 4.29 B) konn-
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Abbildung 4.29: Konzentrationsabha¨ngige Verteilungsgleichgewichte im zweiphasigen
System Wasser/Hexan. A: Chlor-Acetophenon; B: (S)-2-Chlor-
Phenylethanol. Die durchgezogene Linie steht fu¨r eine COSMO-RS
Berechnung bei unendlicher Verdu¨nnung und die gestrichelte Linie fu¨r
eine bei endlicher Konzentration.
te nur eine Vorhersage fu¨r unendliche Verdu¨nnung gemacht werden. Die Vorhersage bei
endlicher Konzentration konvergierte nicht. Die Vorhersage bei unendlicher Verdu¨nnung
wich zu den experimentellen Werten um den Faktor 29 ab.
Bei (S)-1-Phenylethanol, Chlor-Acetophenon und (S)-2-Chlor-Phenylethanol wurde ein
hydrophoberer Charakter vorhergesagt, als experimentell bestimmt wurde. Eine a¨hn-
lich U¨berscha¨tzung des Octanol-Wasser Verteilungsgleichgewichtes von Alkoholen und
chlorsubstituierten Substanzen wurde auch von Lin u. Sandler [2002] beobachtet, eben-
so dass die Vorhersagegenauigkeit mit zunehmender Hydrophobizita¨t abnimmt. Bei dem
hier verwendeten COSMO-RS-Modell kann dies auf eine Unterscha¨tzung des Beitrags von
Wasserstoffbru¨ckenbindungen bei Hydroxygruppen und starken Substituten, wie z.B. im
chlorsubstituierten Phenylethanol zuru¨ckgefu¨hrt werden [Loeprecht, 2001]. Die Beru¨ck-
sichtigung von konformeren Moleku¨lgeometrien bei Alkoholen wa¨hrend der quantenme-
chanischen Berechnung der Moleku¨lgeometrien und -oberfla¨chen la¨sst ebenfalls bessere
quantitative Ergebnisse erwarten.
Die Ergebnisse fu¨r Ameisensa¨ure sind in Abbildung 4.30 dargestellt. Es sei darauf hin-
gewiesen, dass sich das dargestellte Verteilungsgleichgewicht auf die Spezie Ameisensa¨ure
bezieht, d.h. dass das Verteilungsgleichgewicht pH-unabha¨ngig ist. Fu¨r das mathemati-
sche Prozessmodell wurden aus den experimentellen Daten fu¨r Konzentrationen bis 12 mM
Ameisensa¨ure in Hexan, ein lineares Verteilungsgleichgewicht korreliert (Tabelle 4.15). Ei-
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Abbildung 4.30: Konzentrationsabha¨ngige Verteilungsgleichgewichte im zweiphasigen
System Wasser/Hexan.A: Ameisensa¨ure; B: Ausschnittsvergro¨ßerung
fu¨r Ameisensa¨ure. Die durchgezogene Linie steht fu¨r eine COSMO-RS
Berechnung bei unendlicher Verdu¨nnung und die gestrichelte Linie fu¨r
eine bei endlicher Konzentration.
ne exponentielle Korrelation ha¨tte zwar Konzentrationen von Ameisensa¨ure in der Hexan-
Phase bis 80 mM besser abgedeckt, da jedoch nicht mit so hohen Ameisensa¨urekonzentra-
tionen in der Hexanphase gearbeitet wurde und die softwaretechnische Implementierung
eines linearen Ansatzes fu¨r eine deutlich ho¨here Konvergierungsstabilita¨t des numerischen
Lo¨sers des Softwarepaketes sorgte, wurde ein linearer Korrelationsansatz gewa¨hlt.
Fu¨r Ameisensa¨ure wichen die vorhergesagten und experimentellen Werten um mehr als
drei Gro¨ßenordnungen voneinander ab. In Abbildung 4.30 A ist das vorhergesagte Ver-
teilungsgleichgewicht von der Ordinate nicht zu unterscheiden. Erst in der Vergro¨ßerung
in Abbildung 4.30 B ist ein Verteilungsgleichgewicht zu erkennen. Dabei lag die Vor-
hersage fu¨r unendliche Verdu¨nnung mit einer Abweichung um den Faktor 3000 na¨her
an den experimentellen Werten als die Vorhersage fu¨r endliche Konzentration mit einem
Abweichungsfaktor von 5600. Die große Abweichung zwischen experimentellen und vor-
hergesagten Werten kann auf die Bildung von Dimeren der Ameisensa¨ure im organischen
Lo¨sungsmittel zuru¨ckgefu¨hrt werden [Barcza u. Foldeaki, 1977]. Der rein statistische An-
satz von COSMO-RS ist nicht in der Lage, diese besondere geometrische Verbindungs-
charakteristik chemischer Moleku¨le zu beschreiben [Klamt u. a., 2010]. Es ist zu erwarten,
dass die Beru¨cksichtigung von Dimeren im Fall von Carboxylsa¨uren wa¨hrend der quan-
tenmechanischen Berechnung bessere quantitative Ergebnisse erzeugt.
Bei der Bewertung von COSMO-RS Ergebnissen ist weiterhin ein systematischer Feh-
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ler zu beru¨cksichtigen, der aus der Berechnung der Abschirmladung der Kavita¨t um das
gelo¨ste Moleku¨l im Lo¨sungsmittel resultiert. Die Abschirmladung des gelo¨sten Moleku¨ls
wird zuna¨chst in einem ideal leitenden Lo¨sungsmittel berechnet und anschließend mit-
tels eines Faktors fu¨r das Lo¨sungsmittel mit der Dielektrizita¨tskonstante ε skaliert. Der
Fehler der sich im Gegensatz zur exakten Lo¨sung der dielektrischen Randbedingungen
durch den COSMO-Ansatz ergibt, ist bei starken dielektrischen Medien, wie z.B. Was-
ser (ε=80) kleiner 0,5% und bei Medien mit einer Dielektrizita¨tskonstante ε=2 kleiner
10% [Klamt u. Eckert, 2000]. Im vorliegenden Fall wurden als Lo¨sungsmittel Wasser und
Hexan verwendet. Hexan hat eine Dielektrizita¨tskonstante ε=1,8.
Neben dem mo¨glichen Fehler bei der Beru¨cksichtigung konformerer Moleku¨lgeometri-
en bei Alkoholen, der Unterscha¨tzung von Wasserstoffbru¨ckenbindungen und der nicht-
Beru¨cksichtigung von Dimeren im Fall von Carboxylsa¨uren, kann somit noch der Fehler
bei der Skalierung der Abschirmladung der Kavita¨t um das gelo¨ste Moleku¨l vom idealen
Leiter auf das Lo¨sungsmittel hinzukommen und somit die Abweichung der Vorhersage von
den experimentellen Werten um z.T. mehrere Gro¨ßenordnungen mit begru¨nden.
Obwohl die Vorhersage bei endlicher Konzentration die qualitative Verteilung eines ge-
lo¨sten Stoffs zwischen Hexan und Wasser vorhersagt, so ist die quantitative Vorhersage
bei unendlicher Verdu¨nnung im Fall von Acetophenon gleichwertig und in allen anderen
betrachteten Fa¨llen besser. Dies kann damit begru¨ndet werden, dass die Vorhersage des
terna¨ren Stoffsystems bei endlicher Konzentration nur auf Basis von Aktivita¨tskoeffizien-
ten erfolgte, die ab initio berechnet wurden, d.h. nur auf der Moleku¨lgeometrie basierten
und keine experimentellen Stu¨tzstellen aufwiesen, wa¨hrend hingegen bei der Berechnung
des Verteilungsgleichgewichtes bei unendlicher Verdu¨nnung in COSMO-RS experimentell
bestimmte bina¨re flu¨ssig-flu¨ssig Gleichgewichte als Stu¨tzstellen genutzt werden ko¨nnen.
Fu¨r die Vorhersage von Partitionskoeffizienten finden sich in der Literatur eine Vielzahl
von Modellen. Die durchschnittliche Abweichung bekannter Modelle, die nicht nur auf den
Octanol-Wasser Partitionskoeffizienten hin optimiert sind, liegen z.B. fu¨r UNIFAC bei 0,74
logP [Meyer u. Maurer, 1993, 1995] und fu¨r COSMO-RS bei 0,34 logP [Eckert u. Klamt,
2002]. Dieser Fehler kann fu¨r qualitative Aussagen, z.B. beim Lo¨sungsmittelscreening,
akzeptiert werden, wenn nur eine Rangfolge, jedoch nicht absolute Werte interessieren.
Die Untersuchung im vorliegenden Fall hat gezeigt, dass der Fehler im Einzelfall auch
deutlich u¨ber der publizierten Abweichung liegen kann.
Fazit zur Bestimmung der Verteilungsgleichgewichte
Die Verteilungsgleichgewichte zwischen Wasser und Hexan von Acetophenon, (S)-1-
Phenylethanol, Chlor-Acetophenon, (S)-2-Chlor-Phenylethanol sowie Ameisensa¨ure wur-
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den experimentell bestimmt und anschließend mit der Vorhersage des statistisch-
thermodynamischen Modells COSMO-RS verglichen. Nur die Vorhersage fu¨r Acetophenon
war bei niedrigen Konzentrationen zufriedenstellend. Alle anderen Vorhersagen lagen um
Faktoren und im Fall von Ameisensa¨ure um Gro¨ßenordnungen neben den experimentel-
len Ergebnissen. Da die Verteilungsgleichgewicht in dieser Arbeit quantitativer Teil eines
mathematischen Reaktions- und Prozessmodells waren, wurden nur die experimentell be-
stimmten Verteilungsgleichgewichte im Modell verwendet.
4.5 Substratzufu¨hrungsstrategie
Im Rahmen der Reaktionsversuche musste dem Reaktionssystem Ameisensa¨ure als Co-
Substrat geregelt zudosiert werden. Die Zudosierung erfolgte mittels einer Membranpum-
pe, die eine 20 bis 40 mM Ameisensa¨ure-Hexan-Lo¨sung u¨ber eine Kanu¨le in den Laborre-
aktor fo¨rderte. Vorab sollte gepru¨ft werden, ob Hydrogelpartikel, die sich im Moment der
Zudosierung an der Zudosierungsstelle aufhalten, u¨berma¨ssig mit Ameisensa¨ure belastet
werden, infolge dessen es zu einem u¨berma¨ssigen pH-Wert Abfall in den Hydrogelpartikeln
kommt, der die Aktivita¨t und Stabilita¨t der immobilisierten Enzyme reduzieren kann.
Hierzu wurde die Mischzeit im Ru¨hrreaktor nach Zudosierung der hydrophilen Ameisen-
sa¨ure mit der Diffusionszeit von Ameisensa¨ure in ein Hydrogelpartikel verglichen. Wenn
die Verteilung der Ameisensa¨ure nach der Zudosierung schnell genug von statten geht,
d.h. die Mischzeit deutlich ku¨rzer ist als die Diffusionszeit, dann ist keine u¨berma¨ssige
Belastung der Hydrogelpartikel in der Na¨he der Zudosierstelle zu befu¨rchten.
Mischzeit im Ru¨hrreaktor
Aus den Suspendierversuchen wurde als optimale Reaktorkonfiguration, die mit einem 45◦-
SBR mit Klo¨pperboden als die geeignetste identifiziert, um mit minimierter, maximaler
Energiedissipationsrate Hydrogelpartikel zu suspendieren. Fu¨r diese Reaktorkonfiguration
wurde eine Ru¨hrerdrehzahl von 350 1/min zum vollsta¨ndigen Suspendieren von PVA-
Partikel in Hexan ermittelt (Kapitel 4.1.3).
Im Rahmen der Mischzeitversuche im Ru¨hrreaktor (Kapitel 4.1.4) war die Reaktorflu¨ssig-
keit, wie auch die zudosierte Flu¨ssigkeit eine wa¨ssrige Lo¨sungen mit einer Dichte von 1000
kg/m3 und einer Viskosita¨t von 1 mPas. Die Reaktionsversuche wurden hingegen in Hexan
durchgefu¨hrt. Die Substratlo¨sung fu¨r die Zudosierung war eine hochverdu¨nnte Ameisen-
sa¨ure/Hexan - Lo¨sung. Fu¨r sie wurde die Annahme getroffen, dass sie die gleiche Eigen-
schaften wie Hexan hat. Hexan hat eine Dichte von 660 kg/3 und eine Viskosita¨t von 0,32
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mPas. Bei gleicher Drehzahl resultiert daraus im Vergleich zu einer wa¨ssrigen Lo¨sung eine
doppelt so hohe Reynoldszahl. Am Betriebspunkt der Reaktionsversuche von 350 1/min
berechnet sich mit Gleichung 2.2 in wa¨ssriger Lo¨sung eine Reynoldszahl von 17646 und
in Hexan von 36395. Aus Abbildung 4.18 kann fu¨r die Reaktorkonfiguration des 45◦-SBR
mit Klo¨pperboden fu¨r eine Reynoldszahl von 30000 eine Mischkennzahl von 12 ermittelt
werden. Abbildung 4.18 ist weiterhin zu entnehmen, dass die Mischkennzahl fu¨r den 45◦-
SBR bis zu einer Reynoldszahl tendenziell abnimmt. Es kann angenommen werden, dass
die Mischkennzahl bei Reynoldszahlen gro¨ßer 30000 entweder weiter abnimmt oder im
ungu¨nstigsten Fall konstant beleibt. Bei Annahme einer konstanten Mischkennzahl von
12 auch bei ho¨heren Reynoldszahl, resultiert daraus fu¨r den 45◦-SBR mit Klo¨pperboden
in Hexan bei 350 1/min eine Mischzeit von 2 s.
Diffusionszeit von Ameisensa¨ure in ein Hydrogelpartikel
Mit Hilfe des Prozessmodells (Kapitel 4.3) wurde die Eindiffusion von Ameisensa¨ure in ein
Hydrogelpartikel simuliert. Fu¨r die Simulation wurde eine PVA-Kugel mit Durchmesser
2,82 mm gewa¨hlt, in der sich 100 mM Natriumformiat und 100 mM TEA Puffer befanden.
Der Start-pH-Wert war mittels 66 mM HCl auf 7,5 eingestellt. Die PVA-Kugel wurde in 1
Liter einer 40 mM Ameisensa¨ure/Hexan-Lo¨sung suspendiert. Das Ergebnis der Simulation
ist in Abbildung 4.31 dargestellt.
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 1,2 1,4
2
3
4
5
6
7
8
9
1 s
2 s10 s
100 s
400 s
pH
 
 
[-]
Radius  [mm]
Abbildung 4.31: Simulierter Verlauf des pH-Wertes zu verschiedenen Zeitpunkten in
einer PVA-Hydrogelkugel durch Eindiffusion von Ameisensa¨ure; die
Ordinate beschreibt die Kugelmitte; die Eindiffusion erfolgt von rechts
nach links; Hydrogelkugel: 100 mM Natriumformiat, 100 mM TEA
Puffer, Start-pH-Wert 7,5, Kugeldurchmesser 2,82 mm. Flu¨ssigphase:
1 l, 40 mM Ameisensa¨ure/Hexan-Lo¨sung
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Dargestellt ist die zeitliche A¨nderung des pH-Wert-Verlaufs in der Hydrogelkugel als Folge
der Eindiffusion von Ameisensa¨ure. Zu sehen ist, dass mit zunehmender Diffusionszeit der
pH-Wert in der Hydrogelkugel u¨ber den Kugelradius abnimmt und in der gesamten Kugel
gegen 4 strebt. Nach 2 Sekunden Diffusionszeit hat sich auf der Kugeloberfla¨che ein pH-
Wert von 5,1 und in einer Eindringtiefe von 0,025 mm von 6,9 eingestellt. Nach etwa
400 s steht die Ameisensa¨ure in der Hydrogelkugel im Verteilungsgleichgewicht mit der
Ameisensa¨ure, die im Hexan gelo¨st ist und die Hydrogelkugel umgibt.
Vergleich von Mischzeit mit Diffusionszeit
Die Mischzeit im Ru¨hrreaktor am Betriebspunkt ist um eine Gro¨ßenordnung kleiner als die
Diffusionszeit von Ameisensa¨ure in die Hydrogelkugel. Die Simulation der Diffusionszeit
stellt eine Extremsituation dar, die so in der Realita¨t nicht zu erwarten ist. Sie geht davon
aus, dass sich eine Hydrogelkugel im Moment der Zudosierung genau an der Zudosierstelle
aufha¨lt. Nach dem Zeitpunkt der Zudosierung bewegt sich jedoch die Hydrogelkugel im
Reaktor weiter und gelangt in einen Reaktorbereich, der eine niedrigere Ameisensa¨ure-
konzentration aufweist. Aus dem Vergleich zwischen Mischzeit und Diffusionszeit kann
geschlussfolgert werden, dass durch die gewa¨hlte Technik der Ameisensa¨urezudosierung
keine u¨berma¨ssige Belastung der suspendierten Hydrogelpartikel zu befu¨rchten ist.
4.6 Reaktorversuche ohne Reaktionssystem
Reaktorversuche ohne Reaktionssystem dienten dazu, durch vera¨nderte Reaktorkonfigu-
rationen die Meßstabilita¨t der CO2-Messung zu optimieren. Zum besseren Versta¨ndnis
der CO2-Messgenauigkeit wurden CO2-Austreibversuche durchgefu¨hrt, bei denen eine be-
kannte CO2-Menge im Reaktorsystem freigesetzt, gemessen und anschließend miteinander
verglichen wurde.
4.6.1 Optimierung der Meßstabilita¨t der CO2-Messung
Der Reaktor wurde mit Hexan befu¨llt und geru¨hrt. Der Reaktorkopf wurde mit Stickstoff
beschleiert. Die Stickstoffbeschleierung wurde etabliert, um CO2, das vom untersuchten
Reaktionssystem im Reaktor gebildet wurde und aus der Hexanphase in die Gasphase
u¨bertrat, zu einem CO2-Sensor zu transportieren. Bei der ersten Inbetriebnahme des Re-
aktorsystems mit Mess- und Regeltechnik und mit Hexan als Reaktorflu¨ssigkeit, wurde
zuna¨chst ein CO2-Wert im Abgas von 370 ppm gemessen, der wa¨hrend der na¨chsten 24 h
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noch um weitere 50 ppm auf 420 ppm anstieg (Tabelle 4.16 Reaktorkonfiguration 1). Da
der Reaktor keine direkte O¨ffnung zur Atmospha¨re hatte, wurde ausgeschlossen, dass CO2
aus der Umgebungsluft in den Reaktor gelangte. Da das CO2-Signal u¨ber die Zeit noch
zu- anstatt abnahm, wurde vermutet, dass Hexan, das mit der Stickstoffbeschleierung aus
dem Reaktor ausgetragen wurde, zu einer Messwertabweichung der CO2-Messung fu¨hrte
und den Messwert auch u¨ber der Zeit driften ließ.
Um die vermutete Querempfindlichkeit durch Hexan zu reduzieren, wurde durch Verrin-
gerung der Ru¨ckflussku¨hlertemperatur die Menge des aus dem Abgas auskondensierten
Hexans erho¨ht und damit die verbleibende Hexanmenge, die das Reaktorsystem Richtung
CO2-Messsensor verließ, reduziert.
Außerhalb dieser Versuchsreihe wurde festgestellt, dass die Drift des CO2-Messignals teil-
weise reversibel war und durch Spu¨len des Sensors mit reinem Stickstoff wieder ru¨ckga¨ngig
gemacht werden konnte. Es wurde als zusa¨tzliche Schutzmaßnahme fu¨r den CO2-Sensor
eine intermittierende CO2-Messung entwickelt und etabliert, um die Stabilita¨t des CO2-
Messsignals u¨ber einen la¨ngeren Messzeitraum sicher zu gewa¨hrleisten. Diese sah vor, dass
der Sensor intermittierend fu¨r 90 s fu¨r die Messwerterfassung dem Abgasstrom ausgesetzt
war und anschließend 90 s mit reinem Stickstoff gespu¨lt wurde.
Die Resultate der schrittweisen Optimierung sind in Tabelle 4.16 dargestellt. Die Menge
evaporierten Hexans und die Hexankonzentration im Abgas wurden mit dem Prozessmo-
dell auf Basis der gemessenen Abgastemperatur berechnet.
In Tabelle 4.16 ist dargestellt, dass durch die schrittweise Reduzierung der Ku¨hlmedi-
umtemperatur von Reaktorkonfiguration 1 zu 4 auch die Abgastemperatur nach dem
Ru¨ckflussku¨hler abnahm. Ab einer Ku¨hlmediumtemperatur von < 0◦C vereiste der Ru¨ck-
flussku¨hler von außen und musste mit PU-Schaum isoliert werden (Tabelle 4.16 Reaktor-
konfiguration 3). Die niedrigste Abgastemperatur, die erreicht wurde, waren -4◦C (Tabelle
4.16 Reaktorkonfiguration 4). Mit abnehmender Abgastemperatur wurde mehr Hexan im
Ru¨ckflussku¨hler kondensiert, und die Menge an Hexan, die mit dem Abgas aus dem Re-
aktor ausgetragen wurde, nahm folglich ab. Durch die getroffenen Maßnahmen konnte die
Hexanmenge, die das Reaktorsystem mit den Abgasstrom verließ, von 136 ml/d um mehr
als den Faktor 3 auf 44 ml/d reduziert werden. Mit abnehmender Hexankonzentration
im Abgas nahm auch die Messwertabweichung des CO2-Sensors ab (Abbildung 4.32). Die
urspru¨ngliche Vermutung, dass Hexan das CO2-Messsignal beeinflusst, konnte zum einen
besta¨tigt werden und durch Optimierungsmaßnahmen bei der Ru¨ckflussku¨hlung und der
Implementierung einer intermittierenden Stickstoffspu¨lung minimiert werden.
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Tabelle 4.16: Schrittweise Optimierung der Hexan-Ru¨ckflussku¨hlung und ihr Einfluss
auf die CO2-Messung
Reaktorkonfiguration 1 2 3 4
intermittierende Stickstoffspu¨lung nein nein ja ja
PU-Isolierung um Abgasku¨hler nein nein ja ja
Ku¨hlmedium Wasser Wasser Wasser/ Antifrogen
Glycerin
Ku¨hlaggregat - Kryostat Kryostat Kryostat
Ku¨hlmediumtemperatur 12◦C 3◦C −10◦C −15◦C
Ablufttemperatur 20◦C 8◦C 0◦C −4◦C
Hexan Evaporation 136 ml/d 79 ml/d 54 ml/d 44 ml/d
Hexankonzentration 123 mbar 72 mbar 49 mbar 40 mbar
CO2-Messwertabweichung im 370 ppm 230 ppm 160 ppm 130 ppm
Vergleich zu einer reinen
Stickstoffbegasung
CO2-Signaldrift 50 ppm/d 30 ppm/d 0 ppm/d 0 ppm/d
Die Messwertverfa¨lschung kann damit begru¨ndet werden, dass der IR-Sensor des CO2-
Messgera¨tes bei einer Wellenla¨nge von 4,24 µm mit einer Bandbreite von 180 nm misst
[Madur, 2004]. Die durchschnittliche Transmission von Hexan in diesem Wellenla¨ngenbe-
reich liegt bei 94 % [NIST, 2005]. Bei einem signifikanten Anteil von Hexan in der zu
messenden Atmospha¨re fu¨hrt dies somit zu einer messbaren Absorption im Wellenla¨ngen-
spektrum von CO2. Bei konstanter Hexankonzentration im Abgas kann die durch Hexan
verursachte Messwertabeichung jedoch als additiv zur tatsa¨chlichen CO2-Konzentration
angesehen werden und somit vom gemessenen CO2-Wert subtrahiert werden, um so die
tatsa¨chliche CO2-Konzentration zu erhalten. Hexan ist mit einer Verdunstungszahl von
2,5 nach DIN 53170 sehr leichtflu¨chtig, so dass angenommen werden kann, dass es stets mit
der Reaktorgasphase im thermodynamischen Gleichgewicht steht und die Hexankonzen-
tration im Abgas nur eine Funktion der Abgastemperatur nach dem Ru¨ckflussku¨hler ist.
Wird die Temperatur des Ku¨hlmediums des Ru¨ckflussku¨hlers konstant gehalten, kann bei
konstantem Stickstoff-Beschleierungsstrom von einer konstanten Abgastemperatur ausge-
gangen werden.
Auf Grund dieser Optimierungsschritte konnte die Messwertabweichung auf ein tolera-
bles Maß reduziert werden und die Messwertdrift vollsta¨ndig eliminiert werden. Jedoch
ist diese Lo¨sung nicht fu¨r einen industriellen Maßstab geeignet. Die Reaktorkonfiguration
4 aus Tabelle 4.16 weist in der Abluft noch eine Konzentration organischen Kohlenstoffs
von 21,4 gKohlenstoff/Nm
3 auf. Der nationale Grenzwert fu¨r volatile organische Kompo-
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Abbildung 4.32: Zusammenhang zwischen CO2-Messwertabweichung und der Hexan-
konzentration im Abgas des Laborreaktors;
nenten (VOC) betra¨gt hingegen 20 mgKohlenstoff/Nm
3 [BImSchV, 2004]. Zur Einhaltung
des Grenzwertes mu¨sste die Abluft auf mindestens -87 ◦C abgeku¨hlt werden. Alternativ
ko¨nnte eine selektive Membran zur Abtrennung des organischen Lo¨sungsmittels eingesetzt
werden [Liu u. a., 2006].
4.6.2 CO2-Austreibversuch
CO2-Messgenauigkeit: CO2-Austreibversuch mit Hydrogelpartikeln Nach den
ersten Reaktorversuchen mit Reaktionssystem wich die gemessene CO2-Menge in ein-
zelnen Versuchen um bis zu 50 % von der theoretisch freigesetzten CO2-Menge ab. Es
wurde eine CO2-Messungenauigkeit als Folge der Kalibriermethode vermutet. In Fol-
ge dessen wurde eine zusa¨tzliche Stu¨tzmessstelle mittels Pru¨fgas bei der CO2-Sensor-
Kalibrierung eingefu¨hrt (Kalibriermethode 2, Kapitel 3.12.2). Zur U¨berpru¨fung der CO2-
Messgenauigkeit wurden CO2-Austreibversuche durchgefu¨hrt, bei denen eine bekannte
CO2-Menge im Reaktorsystem freigesetzt, gemessen und anschließend miteinander vergli-
chen wurde.
Dazu wurden mit Natriumcarbonat versetzte PVA-Hydrogelpartikel in Hexan suspendiert.
Der pH-Wert in den Hydrogelpartikeln war > 9. Damit lag das Sa¨ure-Base-Gleichgewicht
vollsta¨ndig auf der Seite des Carbonats. Zur Verdeutlichung der pH-Abha¨ngigkeit des
Carbonatgleichgewichts ist die Verteilung von CO2 und ihrer Carbonat-Spezies in wa¨ss-
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riger Lo¨sung in Abbildung 4.33 als Funktion des pH-Wertes dargestellt. Oberhalb von
pH 9 liegt das Gleichgewicht vollsta¨ndig auf der Seite des Carbonats, d.h. es befindet
sich kein freies CO2 in der wa¨ssrigen Lo¨sung. Unterhalb von pH 4 liegt das Gleichgewicht
vollsta¨ndig auf der Seite von CO2.
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Abbildung 4.33: pH-abha¨ngiges CO2 - HCO
−
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3 Gleichgewicht
Nachdem nach Abzug der Messwertabweichung durch Hexan im Abgas 0 ppm CO2 stabil
gemessen wurde, wurde Ameisensa¨ure in den Reaktor gegeben. Die Ameisensa¨ure dif-
fundierte in die Hydrogelpartikel und verschob den pH-Wert in den sauren Bereich. Die
Menge an Ameisensa¨ure war so gewa¨hlt, dass sich ein pH < 3 in den Hydrogelpartikeln
einstellte und somit das Gleichgewicht vollsta¨ndig auf die Seite des CO2 verlagert wurde.
Nach der Ansa¨uerung stand das CO2 in den PVA-Hydrogelpartikeln in einem thermody-
namischen Verteilungsgleichgewicht mit dem CO2 in der organischen Phase und dieses
wiederum im thermodynamischen Verteilungsgleichgewicht mit dem CO2 in der Gaspha-
se. Wird das CO2 in der Gasphase, wie hier durch Stickstoffbeschleierung, kontinuierlich
entfernt, kommt es zu treibenden Konzentrationsdifferenzen zwischen den Phasen, und
CO2 diffundiert zum Erhalt der Verteilungsgleichgewichte aus der wa¨ssrigen Phase in die
organische Phase und von dort in die Gasphase. Dieser Vorgang dauerte solange an, bis
jegliches CO2 aus dem System entfernt wurde. Das Ergebnis eines solchen Austreibversu-
ches ist in Abbildung 4.34 dargestellt.
In Abbildung 4.34 ist zu sehen, dass bereits kurz nach der Ansa¨uerung der PVA-
Hydrogelpartikel, CO2 im Abgasstrom gemessen wurde. Die Konzentrationsdifferenzen
fu¨r CO2 zwischen der wa¨ssrigen und organischen sowie zwischen der organischen und
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Abbildung 4.34: CO2-Austreibrate und ausgetriebene CO2-Menge aus PVA-
Hydrogelpartikeln im Versuchsverlauf. Zugabe von 1 ml 96 %iger
Ameisensa¨ure bei Versuchszeit 0 h, 19,9 g PVA-Hydrogelpartikel
suspendiert in 1 l Hexan, Immobilisierte Na2CO3-Menge 0,424 mmol.
gasfo¨rmigen Phase waren zu Versuchsbeginn zuna¨chst sehr groß und bewirkten zu Ver-
suchsanfang einen großen Massentransfer von CO2 zwischen den Phasen. Die gro¨ßte CO2-
Austreibrate betrug 0,3 mmol/h bei einer gemessenen CO2-Konzentration im Abgas von
1060 ppm. Mit zunehmender Versuchszeit nahmen die Konzentrationen und die Konzen-
trationsdifferenzen von CO2 ab und die CO2-Austreibrate sank stetig, bis sa¨mtliches CO2
nach 4,9 h aus dem Gesamtsystem ausgetrieben war.
Aus der CO2-Abgaskonzentration und dem Abgasvolumenstrom wurde die ausgetriebene
CO2-Menge berechnet. Bei der Berechnung wurde beru¨cksichtigt, dass sich der Abgasvo-
lumenstrom aus Stickstoff und dampffo¨rmigen Hexan zusammensetzte, der den Ru¨ckfluss-
ku¨hler mit einer gemessenen Temperatur von -4◦C verließ. Es wurde fu¨r den Abgasvolu-
menstrom, der dem CO2-Sensor zufloss, ein Wert von 131,4 ml/min (Bezug: 25
◦C, 1013
mbar) berechnet.
Im Vergleich zur eingesetzten Na2CO3-Menge von 0,424 mmol, immobilisiert in 19,9 g
PVA-Hydrogelpartikel, wurde eine ausgetriebene CO2-Menge von 0,398 mmol berechnet.
Dies entspricht einer Abweichung von -6,2 %. Bei einer Wiederholung des Versuchs wurden
Abweichungen von +3% und +8,5 % ermittelt. Vergleichbare Messungen von CO2 mittels
NDIR in einer Stickstoff/Hexan-Atmospha¨re sind in der Literatur nicht bekannt.
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Der Messbereich des Sensors betrug 0 bis 5000 ppm. Der Hersteller des CO2-Sensors
gab einen Messfehler von ±2 % vom Messwert plus ±1 % vom Messbereich sowie eine
Messwertauflo¨sung von 10 ppm bis 2500 ppm und 100 ppm zwischen 2500 und 5000
ppm an [Madur, 2004]. Alleine der vom Hersteller spezifizierte Messfehler von ±1 % vom
Messbereich ha¨tte theoretisch fu¨r den hier durchgefu¨hrten Versuch im Extremfall einen
Messfehler von +29% bzw. -22% generieren ko¨nnen. Im Vergleich hierzu war die durch den
Austreibversuch ermittelte Abweichung von bis zu 8,5 % gering und konnte im Rahmen
dieser Arbeit fu¨r den Nachweis der Machbarkeit eines CO2-gefu¨hrten enzymatischen Fed-
Batch-Prozesses toleriert werden.
CO2-Messgenauigkeit: CO2-Austreibversuch mit wa¨ssriger Lo¨sung Zum Ver-
gleich mit dem CO2-Austreibversuch in einer organischen Phase, wurde ein CO2-
Austreibversuch mit einer rein wa¨ssrigen Lo¨sung durchgefu¨hrt. Das Ergebnis des Aus-
treibversuches ist in Abbildung 4.35 dargestellt.
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Abbildung 4.35: CO2-Austreibrate und ausgetriebene CO2-Menge aus einer wa¨ssrigen
Lo¨sung. Zugabe von 2 ml 96 %iger Schwefelsa¨ure bei Versuchszeit 0 h,
gelo¨ste Na2CO3-Menge 0,143g = 1,349 mmol in 1 l Wasser.
Wie auch beim CO2-Austreibversuch mit Hydrogelpartikeln, wurde bereits kurz nach
der Ansa¨uerung CO2 im Abgasstrom gemessen. Die gro¨ßte CO2-Austreibrate betrug 0,43
mmol/h bei einer gemessenen CO2-Konzentration im Abgas von 1370 ppm. Mit zuneh-
mender Versuchszeit nahm die CO2-Austreibrate wieder ab, bis nach 13,3 h sa¨mtliches
CO2 aus dem Gesamtsystem ausgetrieben war.
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Aus der CO2-Abgaskonzentration und dem Abgasvolumenstrom wurde die ausgetriebene
CO2-Menge berechnet. Bei der Berechnung wurde beru¨cksichtigt, dass sich der Abgasvolu-
menstrom aus Stickstoff und Wasserdampf zusammensetzte, welches den Ru¨ckflussku¨hler
mit einer gemessenen Temperatur von 8◦C verließ. Es wurde fu¨r den Abgasvolumenstrom,
der dem CO2-Sensor zufloss, ein Wert von 127,5 ml/min (Bezug: 25
◦C, 1013 mbar) be-
rechnet.
Im Vergleich zur eingesetzten Na2CO3-Menge von 1,349 mmol wurde eine ausgetriebe-
ne CO2-Menge von 1,313 mmol berechnet. Dies entsprach einer Abweichung von -2,7 %.
Bei einer Wiederholung des Versuchs wurde eine Abweichung von -6 % ermittelt. Die
Gro¨ßenordnung der Abweichung war im Vergleich zum CO2-Austreibversuch mit Hydro-
gelpartikeln in Anwesenheit von Hexan vergleichbar. Es wurde daraus geschlossen, dass
Hexan die CO2-Messung nicht signifikant beinflusst und die gewa¨hlte Vorgehensweise,
vom CO2-Sensorsignal das Quersignal des Lo¨sungsmittel abzuziehen, sich als zielfu¨hrend
erwies.
Zwischenfazit zu den Reaktorversuchen ohne Reaktionssystem
Die Anwesenheit von Hexan bei der CO2-Messung erzeugte eine systematische Messwert-
abweichung. Zusa¨tzlich fu¨hrt sie zu einer zeitlichen Drift des Messsignals. Ohne signifikan-
te Auswirkung auf das Messergebnis, konnte die Messwertabweichung durch Subtraktion
vom Messsignal eliminiert werden. Neben der optimierten Hexanabtrennung im Abgas-
ru¨ckflussku¨hler, stellt die Etablierung einer intermittierenden CO2-Messung und Stick-
stoffspu¨lung eine weitere Schutzmassnahme fu¨r den CO2-Sensor dar. Beide Maßnahmen
gewa¨hrleisteten so ein stabiles CO2-Messignal u¨ber einen la¨ngeren Messzeitraum. Die er-
mittelten Messwertabweichungen wurden im Rahmen dieser Arbeit toleriert, waren jedoch
bei der Versuchsauswertung zu beru¨cksichtigen.
4.7 Reaktorversuche mit Reaktionssystem
In Reaktorversuchen mit Reaktionssystem wurde mit dem Biokatalysator Carbonyl-
reduktase aus Candida parapsilosis (CPCR) stereospezifisch Acetophenon zu (S)-1-
Phenylethanol reduziert. Bei der Reduktionsreaktion wird der Cofaktor NADH+H+ oxi-
diert. Es wurde eine enzymgekoppelte Cofaktor-Regeneration mit der Formiatdehydrogen-
ase (FDH) gewa¨hlt. Zur Steigerung der Ausbeute des hydrophoben (S)-1-Phenylethanols
wurde die Reaktion im organischen Lo¨sungsmittel Hexan durchgefu¨hrt. Aufgrund der
niedrigen Stabilita¨t der verwendeten Enzyme sowie des Cofaktors in organischen Lo¨-
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sungsmitteln wurde sie in PVA-Hydrogelpartikeln immobilisiert und in Hexan in einem
Ru¨hrreaktor suspendiert. Dabei kommt dem organischen Lo¨sungsmittel zum einen die
Aufgabe als Reservoir fu¨r das hydrophobe Substrat Acetophenon und zum anderen als
Extraktionsmittel fu¨r das ebenfalls hydrophobe Produkt (S)-1-Phenylethanol zu. Durch
Gasphasenmessung des bei der Regenerierungsreaktion freiwerdenden CO2s wurde auf
den Reaktionsfortschritt in der wa¨ssrigen Hydrogelphase geschlossen.
In Batch-Versuchen wurde die CO2-Messung durch begleitende Messung der (S)-
1-Phenylethanol-Konzentration in der organischen Phase verglichen. In Fed-Batch-
Versuchen wurde durch Gasphasenmessung des bei der Regenerierungsreaktion freiwer-
denden CO2s auf den Reaktionsfortschritt in der wa¨ssrigen Phase geschlossen und die-
ses als Regelgro¨ße fu¨r die Zudosierung des Co-Substrates Ameisensa¨ure genutzt. In Fed-
Batch-Versuchen wurde die CO2-Messung ebenfalls durch begleitende Messung der (S)-1-
Phenylethanol-Konzentration in der organischen Phase verglichen.
4.7.1 Batch-Versuche
Batch-Versuche mit 100 mM Formiat-Vorlage Im Ru¨hrreaktor wurden 50 g PVA-
Hydrogelpartikel, mit jeweils 2 U CPCR und 2 U FDH pro g Hydrogel eingesetzt. Die
CPCR und die FDH wurden vom Lehrstuhl fu¨r Biotechnologie der RWTH Aachen her-
gestellt und fu¨r die Versuche bereitgestellt [Steinsiek, 2006]. Der CO2-Sensor wurde mit
der Kalibriermethode 1 kalibriert. In den Hydrogelpartikeln waren 100 mM Natriumfor-
miat als Co-Substrat immobilisiert. Das Ergebnis des Versuches ist in Abbildung 4.36
dargestellt.
Bei dem Batch-Versuch in Abbildung 4.36 ist zu sehen, dass nach Reaktionsstart die
CO2-Austreibrate in den ersten 45 min zuna¨chst schnell bis auf 0,34 mmol/h anstieg
und dann wieder schnell abfiel. Die 0,34 mmol/h entsprachen einer gemessenen CO2-
Konzentration in der Abluft von 1285 ppm. Nach 14 h Versuchsverlauf lag die CO2-
Austreibrate unter 0,01 mmol/h (= 30 ppm) und damit etwa bei 3 % der maximalen Rate.
Nach 20 h Versuchsverlauf konnte kein signifikantes CO2-Messsignal mehr aufgenommen
werden. Die Reaktion war praktisch zum Erliegen gekommen. Nach 24 h wurden 5 ml
(= 69 mmol) Isopropanol in den Reaktor dosiert, um zu testen, ob die CPCR noch aktiv
war. Die CPCR kann mit Isopropanol als Substrat NAD+ zu NADH+H+ reduzieren. Ha¨tte
die CPCR den Cofaktor regeneriert, ha¨tte sie weiter Acetophenon zu (S)-1-Phenylethanol
oxidiert und die (S)-1-Phenylethanol-Menge wa¨re noch einmal gestiegen. Nach 29 h wurde
der Versuch abgebrochen.
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Abbildung 4.36: Batch-Reaktionsversuch: Zeitlicher Verlauf der CO2-Austreibrate in
der Gasphase (durchgezogenen Linie), der gesamten gemessenen CO2-
Menge (gestrichelte Linie) und (S)-1-Phenylethanol-Menge (Qua-
drate). (1 l Hexan, 50 g Enzymimmobilisate, Startkonzentrationen:
Acetophenon 250 mM, Formiat 100 mM, NADH+H+ 2 mM, TEA
100 mM, Aktivita¨t CPCR und FDH 2 U/gImmobilisat)
Wie in Abbildung 4.36 zu sehen, stieg die gebildete (S)-1-Phenylethanol-Menge im
Versuchsverlauf kontinuierlich an. Die maximal erreichte Produktmenge in der Hex-
anphase betrug 0,99 mmol. Unter Beru¨cksichtigung des Verteilungsgleichgewichtes von
(S)-1-Phenylethanol zwischen der wa¨ssrigen und der organischen Phase betrug die gesam-
te gebildete (S)-1-Phenylethanol-Menge 1,05 mmol. Die Zudosierung von Isopropanol nach
24 h ließ die (S)-1-Phenylethanol-Menge nicht weiter ansteigen, so dass davon ausgegan-
gen wurde, dass die CPCR vollsta¨ndig deaktiviert war. Fu¨r die nachfolgende Auswertung
wurde davon ausgegangen, dass die FDH bis zum Versuchsende aktiv war, und somit
der vorgelegte Cofaktor zu Versuchsende als NADH+H+ vorlag. Die Annahme, dass die
FDH stabiler war als die hier verwendete CPCR, konnte in spa¨teren Versuchen mit einem
stabileren CPCR-Pra¨parat der Firma X-Zymes verifiziert werden.
Unter der Annahme, dass sa¨mtliches vorgelegte Formiat fu¨r die Regene-
rierung umgesetzt worden wa¨re, ha¨tte die theoretisch maximal erreichbare
(S)-1-Phenylethanol-Gesamtmenge 3,4 mmol betragen. Damit lag die Produktaus-
beute in dem vorliegenden Batch-Versuch bei 31 % der theoretisch mo¨glichen.
Der Versuch wurde mit einer Ru¨hrerdrehzahl von 350 1/min gestartet. Nach ca. 1 Stunde
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Versuchsverlauf verklebten die Immobilisate und die Ru¨hrerdrehzahl wurde auf 400 1/min
erho¨ht und bis zum Versuchende so belassen.
Der Reaktor wurde mit 100 ml/min Stickstoff (Bezug: 25◦C, 1013 mbar) beschleiert. Aus
der CO2-Abgaskonzentration und dem Abgasvolumenstrom wurde die ausgetriebene CO2-
Menge berechnet. Bei der Berechnung wurde beru¨cksichtigt, dass sich der Abgasvolumen-
strom aus Stickstoff und dampffo¨rmigen Hexan zusammensetzte, der den Ru¨ckflussku¨hler
mit einer gemessenen Temperatur von -4◦C verließ. Es wurde fu¨r den Abgasvolumen-
strom, der dem CO2-Sensor zufloss, ein Wert von 108,5 ml/min (Bezug: 25
◦C, 1013 mbar)
berechnet. Die gesamte CO2-Menge, die gemessen wurde, betrug 1,19 mmol.
Es wurden somit 13 % mehr CO2 gemessen als (S)-1-Phenylethanol insgesamt produziert
wurde. Diese Betrachtung vernachla¨ssigte die CO2-Menge in der wa¨ssrigen Phase, die
durch die pH-Wert-Erho¨hung zusa¨tzlich zu dem bei Versuchsstart in den Hydrogelparti-
keln vorliegenden Carbonat hinzu kam bzw. nach Versuchsende noch in der Hexan-Phase
gelo¨st war. Die CO2-Menge, die im Versuchsverlauf zusa¨tzlich in der wa¨ssrigen Phase
gebunden wurde bzw. nach Versuchsende in der Hexanphase noch gelo¨st vorlag, lag rech-
nerisch unter 0,001 mmol. Unter Beru¨cksichtigung der CO2-Messwertabweichung von 13 %
reduzierte sich die maximale CO2-Austreibrate rechnerisch auf 0,296 mmol/h.
Wird die gesamte gebildete (S)-1-Phenylethanol-Menge dem Verbrauch an Formiat
gleich gesetzt, ergibt sich ein Formiatverbrauch von 1,05 mmol bzw. eine Formiat-
Endkonzentration in den Hydrogelpartikeln von 69 mM. Es war somit noch genu¨gend
Co-Substrat fu¨r die Aufrechterhaltung der Regenerierungsreaktion der FDH vorhanden.
Der Start-pH-Wert in den Immobilisaten war 7,5. Unter den genannten Randbedingun-
gen wurde mit dem Reaktions- und Prozessmodell ein End-pH-Wert von 8,05 berechnet.
Steinsiek [2006] bestimmte fu¨r die hier verwendete CPCR bei einem pH-Wert von 8 ei-
ne Aktivita¨t von 52 %, im Vergleich zur maximalen Aktivita¨t bei einem pH-Wert von 6.
Zugleich aber wies die CPCR bei einem pH von 8 die ho¨chste Stabilita¨t auf. Die FDH
weist u¨ber einen weiten pH-Bereich von 6 bis 8,5 eine nahezu gleichbleibende Aktivita¨t
und Stabilita¨t auf [Hussmann, 2002]. Es wurde geschlossen, dass die pH-Wert-Erho¨hung
im gekoppelten Reaktionssystem nur die Aktivita¨t der CPCR negativ beeinflusste, jedoch
nicht einen vollsta¨ndigen Reaktionsstillstand begru¨ndet. Der vollsta¨ndige Reaktionsstill-
stand nach 20 h wurde auf einen Stabilita¨tsverlust durch die Immobilisierung und den
Einsatz des Immobilisats im Ru¨hrreaktor und in organischen Lo¨sungsmittel zuru¨ckge-
fu¨hrt [Steinsiek, 2006].
Fazit zum Batch-Versuch mit 100 mM Formiat-Vorlage
Da bei einer Vorlage von 100 mM Formiat, weder das Co-Substrat noch der pH-Wert-
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Anstieg im Reaktionsverlauf limitierend war, ha¨tte ein Fed-Batch-Versuch unter diesen
Randbedingungen keine Steigerung der Produktausbeute erbracht. Es wurde ein Batch-
Versuch mit geringerer Formiat-Konzentration durchgefu¨hrt, um das Reaktionssystem
bewusst in eine Co-Substrat-Limitierung laufen zu lassen. Anschließend wurde der Versuch
als Fed-Batch-Versuch wiederholt.
Batch-Versuche mit 11,8 mM Formiat-Vorlage Der Batch-Versuch war identisch
zum oben beschriebenen Batch-Versuch. Abweichend wurden nur 11,8 mM Formiat im-
mobilisiert. Das Ergebnis des Versuches ist in Abbildung 4.37 dargestellt.
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Abbildung 4.37: Batch-Reaktionsversuch: Zeitlicher Verlauf der CO2-Austreibrate
in der Gasphase, der gesamten gemessenen CO2- und
(S)-1-Phenylethanol-Menge. (1 l Hexan, 50 g Enzymimmobilisa-
te, Startkonzentrationen: Acetophenon 250 mM, Formiat 11,8 mM,
NADH+H+ 2 mM, TEA 100 mM, Aktivita¨t CPCR und FDH
2 U/gImmobilisat)
Bei dem Batch-Versuch in Abbildung 4.37 ist dargestellt, dass nach Reaktionsstart die
CO2-Austreibrate in den ersten 45 min bis auf 0,18 mmol/h anstieg und dann wie-
der schnell abfiel. Die 0,18 mmol/h entsprachen einer gemessenen CO2-Konzentration
in der Abluft von 670 ppm. Nach 7 h Versuchsverlauf lag die CO2-Austreibrate unter
0,01 mmol/h (= 30 ppm) und damit etwa bei 6 % der maximalen Rate. Nach 14 h Ver-
suchsverlauf konnte kein CO2 mehr in der Gasphase gemessen werden. Die Reaktion war
zum Erliegen gekommen. Nach 21 h wurden 5 ml (= 69 mmol) Isopropanol in den Reaktor
dosiert. Nach 29 h wurde der Versuch abgebrochen.
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Wie in Abbildung 4.37 ebenfalls dargestellt, stieg die gebildete (S)-1-Phenylethanol-Menge
im Versuchsverlauf stetig an. Die maximal erreichte (S)-1-Phenylethanol-Menge in der
Hexanphase betrug 0,3 mmol und unter Beru¨cksichtigung des Verteilungsgleichgewichtes
zwischen der wa¨ssrigen und der organischen Phase insgesamt 0,32 mmol. Die Zudosierung
von Isopropanol nach 21 h ließ die (S)-1-Phenylethanol-Menge nicht weiter ansteigen, so
dass davon ausgegangen wurde, dass die CPCR vollsta¨ndig deaktiviert war. Wa¨re sa¨mt-
liches vorgelegte Formiat fu¨r die Regenerierung umgesetzt worden, ha¨tte die theoretisch
maximal erreichbare (S)-1-Phenylethanol-Gesamtmenge 0,4 mmol betragen. Damit lag die
Produktausbeute in dem vorliegenden Batch-Versuch bei 80 % der theoretisch mo¨glichen.
Der Versuch wurde mit einer Ru¨hrerdrehzahl von 350 1/min gestartet. Nach einer halben
Stunde Versuchsverlauf verklebten die Immobilisate und die Ru¨hrerdrehzahl wurde auf
400 1/min erho¨ht und bis zum Versuchsende so belassen.
Der Reaktor wurde mit 100 ml/min Stickstoff (Bezug: 25◦C, 1013 mbar) beschleiert. Aus
der CO2-Abgaskonzentration und dem Abgasvolumenstrom wurde die ausgetriebene CO2-
Menge berechnet. Unter Beru¨cksichtigung der Abgaszusammensetzung und einer Abga-
stemperatur von -4◦C wurde ein Abgasvolumenstrom, der dem CO2-Sensor zufloss, von
108,5 ml/min (Bezug: 25◦C, 1013 mbar) berechnet. Die gesamte CO2-Menge, die gemes-
sen wurde, betrug 0,47 mmol. Die CO2-Menge, die sich nach Versuchsende im Vergleich
zum Versuchsanfang zusa¨tzlich noch im Reaktorsystem befand, war rechnerisch kleiner
als 0,001 mmol und wurde in weiteren Betrachtungen vernachla¨ssigt. Es wurden somit
47 % mehr CO2 gemessen als an (S)-1-Phenylethanol gebildet wurde.
Die hohe Abweichung wurde auf einen Kalibrierfehler des CO2-Sensors in Verbindung
mit dem von Hersteller spezifizierten Messfehler von ±2 % vom Messwert plus ±1 %
vom Messbereich sowie einer Messwertauflo¨sung von 10 ppm zuru¨ckgefu¨hrt. In diesem
Versuch wurden im Vergleich zum Batch-Versuch mit 100 mM Formiat-Vorlage geringe-
re CO2-Konzentrationen gemessen, bei denen sich die genannten Fehler besonders stark
auswirkten.
Unter Beru¨cksichtigung der CO2-Messwertabweichung von 47 % reduziert sich die maxi-
male CO2-Austreibrate auf 0,095 mmol/h. Dies wurde so erwartet, da sich nach Gleichung
4.10 die maximalen Reaktionsgeschwindigkeit bei niedrigerer Formiatkonzentration redu-
ziert. Nach Gleichung 4.10 reduziert sich die maximalen Reaktionsgeschwindigkeit bei
einer Formiatkonzentration von 11,8 mM im Vergleich zu 100 mM um 28 %. Hier wur-
de unter der Randbedingung der Immobilisierung und der Suspendierung in Hexan eine
Reduktion der Reaktionsgeschwindigkeit um 68 % festgestellt.
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Wird die gebildete (S)-1-Phenylethanol-Gesamtmenge dem Verbrauch an Formiat
gleich gesetzt, ergibt sich ein Formiatverbrauch von 0,32 mmol bzw. eine Formiat-
Endkonzentration in den Hydrogelpartikeln von 2,4 mM. Der Start-pH-Wert in den Im-
mobilisaten war 7,5. Rechnerisch ergab sich ein End-pH-Wert in den Immobilisaten von
7,67. Eine Deaktivierung aufgrund des pH-Wertanstieges wurde sowohl fu¨r die CPCR als
auch die FDH ausgeschlossen. Bei einer Formiatkonzentration von 2,4 mM lag die maxi-
malen Reaktionsgeschwindigkeit der FDH nach Gleichung 4.10 bei 30 % der maximalen
Reaktionsgeschwindigkeit der FDH bei einem pH-Wert von 7,5. Unter der Annahme, dass
die Immobilisierung und der Einsatz in organischen Lo¨sungsmittel die Aktivita¨t weiter
reduziert, wurde geschlossen, dass die Reaktion in diesem Versuch durch eine Limitie-
rung des Co-Substrates beendet wurde. Unterstu¨tzt wurde die Annahme dadurch, dass
die Reaktion bereits nach 14 h zum Erliegen gekommen war, wa¨hrend bei ausreichender
Co-Substrat-Versorgung, wie in dem vorangegangenen Batch-Versuch, die Reaktion erst
nach 20 h zum Erliegen gekommen war.
Fazit zum Batch-Versuch mit 11,8 mM Formiat-Vorlage
Der Batch-Versuch mit 11,8 mM Formiat-Vorlage hatte gezeigt, dass das Reaktionssys-
tem unter den gewa¨hlten Randbedingungen in eine Co-Substrat-Limitierung la¨uft, bevor
das hier verwendete Enzymsystem deaktiviert. Der Versuch konnte somit als Fed-Batch-
Versuch wiederholt werden, um zu zeigen, dass die Zudosierung von Ameisensa¨ure wa¨h-
rend des Reaktionsverlaufes die Co-Substrat-Limitierung aufhebt.
4.7.2 Fed-Batch-Versuche
Fed-Batch-Versuche mit 11,8 mM Formiat-Vorlage Der Fed-Batch-Versuch war
identisch zum oben beschriebenen Batch-Versuch mit 11,8 mM Formiat-Vorlage. Es wa-
ren ebenfalls 11,8 mM Formiat in den Hydrogelpartikeln immobilisiert. Der Versuch wurde
zuna¨chst als Batch gestartet, um ihn hinsichtlich der maximalen CO2-Austreibrate mit
dem Batch-Versuch mit 11,8 mM Formiat-Vorlage zu vergleichen. Das Ergebnis des Ver-
suches ist in Abbildung 4.38 dargestellt.
Der Fed-Batch-Versuch in Abbildung 4.38 wurde zuna¨chst als Batch-Versuch gestartet.
Nach Reaktionsstart stieg die CO2-Austreibrate in den ersten 45 min bis auf 0,13 mmol/h
und fing dann wieder an abzufallen. Die bis zu diesem Zeitpunkt erreichte maximale CO2-
Austreibrate lag 25 % unter der des zu vergleichenden Batch-Versuches mit 11,8 mM
Formiat-Vorlage.
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Abbildung 4.38: Fed-Batch-Reaktionsversuch: Zeitlicher Verlauf der CO2-
Austreibrate in der Gasphase, der gesamten gemessenen CO2-
und (S)-1-Phenylethanol-Menge. (1 l Hexan, 50 g Enzymimmobilisa-
te, Startkonzentrationen: Acetophenon 250 mM, Formiat 11,8 mM,
NADH+H+ 2 mM, TEA 100 mM, Aktivita¨t CPCR und FDH
2 U/gImmobilisat, ab Versuchszeit 0,75 h Zudosierung der gleichen
Ameisensa¨uremenge u¨ber den Reaktionsverlauf als 20 mM Lo¨sung in
Hexan, wie in der Abluft als CO2 gemessen wurde)
Nachdem die CO2-Austreibrate zu sinken begann, wurde die Fed-Batch-Regelung in Be-
trieb genommen. Mit Inbetriebnahme der Fed-Batch-Regelung wurde erwartet, dass sich
die Abnahmegeschwindigkeit der CO2-Austreibrate sichtbar reduzieren wu¨rde. Da die
CO2-Austreibrate jedoch unvermindert sank, wurde befu¨rchtet, dass das Reaktionssys-
tem zu schnell in die Substratlimitation la¨uft und die Fed-Batch-Regelung nicht schnell
genug Substrat nachliefern ko¨nnte. So wurde entschieden nach einer Stunde 26 µl (=0,69
mmol) 96 %ige Ameisensa¨ure einmalig u¨ber einen Seitenhals in den Reaktor zu dosiert.
Die einmalig zudosierte Ameisensa¨uremenge war so gewa¨hlt, dass der pH-Wert unter lau-
fenden Reaktionsbedingungen in den Hydrogelpartikeln rechnerisch nicht unter 7,2 fiel.
Wa¨hrend der Zudosierung der Ameisensa¨ure wurde die Ru¨hrerdrehzahl fu¨r ca. eine halbe
Minute von 350 1/min auf etwa 500 1/min erho¨ht, mit dem Ziel die konzentrierte Amei-
sensa¨ure sicher und schnell im Reaktor zu verteilen. Danach wurde die Ru¨hrerdrehzahl
auf 400 1/min eingestellt, um das wieder beginnende Verkleben der Hydrogelpartikel zu
vermeiden.
Sofort nach Zudosierung der Ameisensa¨ure stieg die CO2-Austreibrate schnell wieder an
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und erreichte bei 0,17 mmol/h ihr Maximum, bevor sie wieder zu sinken begann. Der
schnelle Anstieg der CO2-Austreibrate kann zum einen auf die pH-Wert-Absenkung und
damit die Verschiebung des Carbonatgleichgewichtes zu mehr freiem CO2 in der wa¨ssri-
gen Phase begru¨ndet werden, das dann in die Hexan-Phase extrahiert wurde, und zum
anderen durch die erho¨hte Ru¨hrerdrehzahl, durch die sich ein besserer Stofftransfer zwi-
schen den Hydrogelpartikeln und der Hexan-Phase sowie zwischen der Hexan-Phase und
der Gasphase einstellte, so dass das CO2 schneller ausgetragen wurde.
Nach 14 h Versuchsverlauf lag die CO2-Austreibrate unter 0,01 mmol/h. Nach 23 h Ver-
suchsverlauf konnte kein CO2 mehr in der Gasphase gemessen werden. Nach 23 h wurden
5 ml (= 69 mmol) Isopropanol in den Reaktor dosiert. Nach 29 h wurde der Versuch
abgebrochen. Die Reaktion war damit etwa doppelt solange gelaufen wie der substratli-
mitierte Batch-Versuch mit 11,8 mM Formiat-Vorlage oder etwa gleichlang wie der nicht
substratlimitierte Batch-Versuch mit 100 mM Formiat-Vorlage.
Wie in Abbildung 4.38 ebenfalls dargestellt, stieg die gebildetet
(S)-1-Phenylethanol-Menge im Versuchsverlauf stetig an. Die maximal erreichte
Produktmenge in Hexan betrug 0,55 mmol und unter Beru¨cksichtigung des Verteilungs-
gleichgewichtes zwischen wa¨ssriger und organischer Phase betrug sie insgesamt 0,58 mmol.
Die Zudosierung von Isopropanol nach 23 h ließ die (S)-1-Phenylethanol-Menge nicht wei-
ter ansteigen, so dass davon ausgegangen wurde, dass die CPCR vollsta¨ndig deaktiviert
war. Insgesamt wurden wa¨hrend des Versuchs 0,69 mmol Ameisensa¨ure einmalig und
noch einmal 0,70 mmol u¨ber die Reglung zudosiert. Unter der Annahme, dass die gesamte
vorgelegte Formiatmenge von 0,4 mmol sowie die gesamte zudosierte Ameisensa¨uremenge
fu¨r die Regenerierung umgesetzt worden wa¨re, ha¨tte die theoretisch maximal erreichbare
(S)-1-Phenylethanol-Gesamtmenge 1,79 mmol betragen. Damit lag die Produktausbeute
in dem vorliegenden Fed-Batch-Versuch bei 32 % der theoretisch mo¨glichen. Die Ge-
samtproduktmenge war etwa doppelt so hoch wie die beim Batch-Versuch mit 11.8 mM
Formiat-Vorlage.
Der Reaktor wurde mit 126 ml/min Stickstoff (Bezug: 25◦C, 1013 mbar) beschleiert. Die
Abgastemperatur betrug -4◦C. Der Abgasvolumenstrom, der dem CO2-Sensor zufloss,
wurde wie oben zu 131,4 ml/min (Bezug: 25◦C, 1013 mbar) berechnet. Die gesamte CO2-
Menge, die gemessen wurde, betrug 0,78 mmol. Unter Vernachla¨ssigung der CO2-Menge
von < 0,001 mmol, die sich aus der Reaktion noch im Reaktorsystem befand, wurden somit
34 % mehr CO2 gemessen als an (S)-1-Phenylethanol gebildet wurde. Die Abweichung
wurde einem Kalibrierfehler und dem Messfehler des CO2-Sensors zugeschrieben.
Unter Beru¨cksichtigung der CO2-Messwertabweichung von 34 % reduzierte sich die ma-
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ximale CO2-Austreibrate im Batch-Modus von 0,13 mmol/h auf 0,086 mmol/h und lag
damit in der gleichen Gro¨ßenordnung wie der vorangegangene Batch-Versuch mit 11.8 mM
Formiat-Vorlage, der eine maximale CO2-Austreibrate von 0,095 mmol/h aufwies.
Wird der Formiatverbrauch der gebildeten (S)-1-Phenylethanol-Gesamtmenge gleich ge-
setzt, ergibt dies einen Formiatverbrauch von 0,58 mmol. In den Hydrogelpartikeln waren
0,40 mmol Formiat immobilisiert, was bedeutet, dass die Differenz von 0,18 mmol durch
die Ameisensa¨urezudosierung beigesteuert wurden. Dies zeigt, dass durch Ameisensa¨ure-
zudosierung der wa¨ssrigen Phase u¨ber die organische Phase Formiat zugefu¨hrt werden
kann und so eine Co-Substrat-Limitierung vermieden werden kann.
Da in der Nettoreaktion formal Ameisensa¨ure und nicht Formiat verbraucht wird, befand
sich somit zu Versuchsende ein U¨berschuss von 0,81 mmol Ameisensa¨ure im wa¨ssrig/or-
ganischen System, woraus sich mit dem Reaktions- und Prozessmodell ein End-Ph-Wert
von 6,8 in der wa¨ssrigen Phase berechnete.
Steinsiek [2006] bestimmte fu¨r die hier verwendete CPCR bei einem pH-Wert von 6,75
eine Aktivita¨t von 80 %, im Vergleich zur maximalen Aktivita¨t bei einem pH-Wert von 6.
Zugleich wies die CPCR bei einem pH von 6,75 nur die halbe Stabilita¨t im Vergleich zu
einem pH von 8 auf. Die FDH weist u¨ber einen weiten pH-Bereich von 6 bis 8 eine nahezu
gleichbleibende Aktivita¨t und Stabilita¨t auf [Hussmann, 2002]. Da der vollsta¨ndige Reak-
tionsstillstand wie bei dem Batch-Versuch mit 100 mM Formiat-Vorlage nach 20 h eintrat,
wurde geschlossen, dass die pH-Wert-Verringerung im gekoppelten Reaktionssystem zwar
die Aktivita¨t und die Stabilita¨t der CPCR negativ beeinflusst, jedoch nicht maßgeblich
fu¨r den Reaktionsstillstand nach 20 h war, sondern der vollsta¨ndige Reaktionsstillstand
auf die Immobilisierung und den Einsatz im Ru¨hrreaktor und dem Einsatz in organischen
Lo¨sungsmittel zuru¨ckzufu¨hren war.
Fazit zum ersten Fed-Batch-Versuch.
In einem ersten Fed-Batch-Versuch konnte gezeigt werden, dass durch eine Ameisensa¨ure-
zudosierung in die organische Phase dem Reaktionssystem in der wa¨ssrigen Phase Co-
Substrat zugefu¨hrt werden kann und so eine Substratlimitierung u¨berwunden werden
kann. Mit Hilfe des aufgenommenen CO2-Messignals wurde Ameisensa¨ure geregelt zu-
dosiert. Die gemessene CO2-Menge im Abgas lag beim ersten Fed-Batch-Versuch 34 %
u¨ber der theoretisch gebildeten. Eine solch hohe Abweichung ist als Messsignal fu¨r eine
Fed-Batch-Regelung nicht geeignet. Durch Optimierung der Kalibriermethode des CO2-
Sensors (Kapitel 3.12.2) und nachfolgendem Test (Kapitel 4.6) wurde fu¨r den na¨chsten
Versuch ein verbessertes Ergebnis erwartet.
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Die in diesem Fed-Batch-Versuch verwendete CPCR wies eine geringe Stabilita¨t auf. Durch
Zugabe von Isopropanol nach Versuchsende wurde gezeigt, dass die CPCR deaktiviert
war. Auf Grund der niedrigen Stabilita¨t des Enzymsystems konnte mit dem hier verwen-
deten CPCR-Pra¨parat kein Fed-Batch-Versuch durchgefu¨hrt werden, bei dem eine so hohe
Formiat-Menge vorgelegt werden konnte, dass das System bei einer langen Versuchszeit
sowohl substratlimitiert wird, als sich auch durch einen steigenden pH-Wert autolimitiert.
Durch Austausch der hier verwendeten CPCR gegen ein Pra¨parat der Firma X-Zyme wur-
de fu¨r die na¨chsten Versuche eine verbesserte Stabilita¨t des gekoppelten Reaktionssystems
erwartet, so dass auch ein Fed-Batch-Versuch mit 100 mM Formiat-Vorlage durchgefu¨hrt
werden konnte.
Fed-Batch-Versuch mit 100 mM Formiat Im Ru¨hrreaktor wurden 50 g PVA-
Hydrogelpartikel, mit jeweils 4 U CPCR und 4 U FDH pro g Hydrogel eingesetzt. Die
CPCR war von der Firma X-Zyme. Hierbei handelte es sich um eine CPCR, die rekom-
binant aus E. coli gewonnen wird. Der CO2-Sensor wurde mit der Kalibriermethode 2
kalibriert. In den Hydrogelpartikeln waren 100 mM Natriumformiat als Co-Substrat im-
mobilisiert. Das Ergebnis des Versuches ist in Abbildung 4.39 dargestellt.
Der Fed-Batch-Versuch in Abbildung 4.39 wurde zuna¨chst wieder als Batch-Versuch ge-
startet, um einen Unterschied im Reaktionsverlauf bei spa¨terer Ameisensa¨urezudosierung
zu sehen. Nach Reaktionsstart stieg die CO2-Austreibrate langsamer als bei dem oben ver-
wendeten CPCR-Pra¨parat an. Sie erreichte nach 2,25 h ihr Maximum von 0,19 mmol/h
und fing dann wieder an abzufallen. Die 0,19 mmol/h entsprachen einer gemessenen CO2-
Konzentration in der Abluft von 580 ppm. Trotz ho¨herer Enzymaktivita¨t lief die Reaktion
langsamer ab und lag auch die maximale CO2-Austreibrate unter der des vergleichbaren
Batch-Versuches mit 100 mM Formiat-Vorlage. Das rekombinante CPCR-Pra¨parat lag
in einer 50 % Glycerinlo¨sung vor, wa¨hrend das native CPCR-Pra¨parat des Lehrstuhls
fu¨r Biotechnologie in einer PEG-Lo¨sung vorgehalten wurde. Es wurde zum einen vermu-
tet, dass das Glycerin, dass beim Immobilisierungsprozess in die PVA-Hydrogelpartikel
gelangte, den Stofftransport im PVA reduziert und zum anderen die Aktivita¨t der re-
kombinanten CPCR bei der Immobilisierung sta¨rker reduziert wurde, als die der nativen
CPCR.
Das Glycerin machte sich auch in anderer Hinsicht negativ bemerkbar. Die Ru¨hrerdrehzahl
betrug anfa¨nglich 325 1/min. Da die Hydrogelpartikel stark miteinander verklebten, wurde
sie nach 21,5 h auf 425 1/min erho¨ht. Nach 30 h wurde sie kurzzeitig auf 500 1/min erho¨ht,
um Immobilisatverklebungen aufzulo¨sen und danach wieder auf 425 1/min eingestellt. Die
Drehzahlerho¨hungen sind in Abbildung 4.39 bei 20 h und bei 30 h durch einen kurzen
147
4 Ergebnisse & Diskussion
0 20 40 60 80 100 120
0,00
0,05
0,10
0,15
0,20
0,25
 CO2-Austreibrate:
           Online-Messung mit CO2-Sensor
CO
2-
Au
st
re
ib
ra
te
 
 
[m
m
ol
/h
]
Versuchszeit  [h]
0
1
2
3
4
5
6
7
8
 (S)-1-Phenylethanol-Menge:
           Offline-Messung mit GC
 CO2-Menge:
           Online-Messung mit CO2-Sensor
M
en
ge
 
 
[m
m
ol
]
Abbildung 4.39: Fed-Batch-Reaktionsversuch: Zeitlicher Verlauf der CO2-
Austreibrate in der Gasphase, der gesamten gemessenen CO2-
und (S)-1-Phenylethanol-Menge. (1 l Hexan, 50 g Enzymimmobili-
sate, Startkonzentrationen: Acetophenon 250 mM, Formiat 100 mM,
NADH+H+ 2 mM, TEA 100 mM, Aktivita¨t CPCR und FDH
4 U/gImmobilisat, ab Versuchszeit 24,75 h Zudosierung der gleichen
Ameisensa¨uremenge u¨ber den Reaktionsverlauf als 40 mM Lo¨sung in
Hexan, wie in der Abluft als CO2 gemessen wurde)
Anstieg der CO2-Austreibrate zu erkennen.
Nach 19 h wurde die (S)-1-Phenylethanolkonzentration in der Hexanphase gaschroma-
tographisch ermittelt. Die Menge an (S)-1-Phenylethanol in der Hexanphase betrug 2,71
mmol und unter Beru¨cksichtigung des Verteilungsgleichgewichts zwischen Hexanphase und
wa¨ssriger Phase betrug sie insgesamt 2,87 mmol. Wird die verbrauchte Formiatmenge der
gebildeten S)-1-Phenylethanol-Menge gleichgesetzt, betrug die Formiatkonzentration 19
h nach Versuchsbeginn in den PVA-Hydrogelpartikeln noch 16 mM. Rechnerisch ergab
sich im Hydrogel ein pH-Wert von 10,25. Die CO2-Menge, die bis zu diesem Zeitpunkt
gemessen wurde, betrug 2,29 mmol.
Die (S)-1-Phenylethanolkonzentration in der Hexanphase betrug nach 24 h 3,13 mmol.
Unter Beru¨cksichtigung des Verteilungsgleichgewichtes waren bis dato 3,31 mmol Pro-
dukt gebildet worden. Die Formiatkonzentration in den Hydrogelpartikeln betrug rech-
nerisch zu diesem Zeitpunkt 3 mM, d.h. es lag bereits eine Substratlimitation vor. Der
pH-Wert betrug rechnerisch zu diesem Zeitpunkt 10,34. Die CO2-Menge, die bis zu diesem
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Zeitpunkt gemessen wurde, betrug 2,61 mmol. Die Substratlimitation und der pH-Wert-
Anstieg begru¨ndeten die Aktivita¨tsabnahme, gemessen als CO2-Austreibrate, auf 0,05
mmol/h. Nach Gleichung 4.10 reduziert sich bei einem pH-Wert von 7,5 die Aktivita¨t bei
einer Formiatkonzentration von 3 mM im Vergleich zu 100 mM um 63 %. Hier reduzierte
sie sich um 74 %. Die berechnete und die beobachtete Aktivita¨tsabnahme liegen in der
gleichen Gro¨ßenordnung. Der erho¨hte Aktivita¨tsverlust kann hier durch den erho¨hten pH-
Wert begru¨ndet werden. Zugleich zeigt das Ergebnis aber auch, dass die FDH u¨ber einen
weiten Bereich stabil und aktiv ist, wie auch von Hussmann [2002] berichtet.
Nach 24,75 h wurden 80 µl (=2,12 mmol) 96 %-ige Ameisensa¨ure in den Reaktor do-
siert, um den Verbrauch an Formiat aus der Batch-Phase auszugleichen. Aus Sorge einer
U¨berdosierung wurde nicht die gesamte Menge Ameisensa¨ure nachdosiert, die bis dahin
verbraucht wurde. Rechnerisch stellte ich nach der Zudosierung eine Formiatkonzentration
von 66 mM und ein pH-Wert von 8,1 in den Hydrogelpartikeln ein. Wa¨hrend der Zudo-
sierung der Ameisensa¨ure wurde die Ru¨hrerdrehzahl kurzzeitig von 425 1/min auf etwa
500 1/min erho¨ht, mit dem Ziel die konzentrierte Ameisensa¨ure schnell im Reaktor zu
verteilen. Danach wurde die Ru¨hrerdrehzahl wieder auf 425 1/min eingestellt. Ebenfalls
bei 24,75 wurde die die Fed-Batch-Regelung in Betrieb genommen.
Sofort nach Zudosierung der Ameisensa¨ure stieg die CO2-Austreibrate schnell wieder an
und erreichte bei 0,22 mmol/h ihr Maximum, bevor sie schnell wieder sank und sich auf
einem ho¨heren Niveau stabilisierte, als vor der Zudosierung von Ameisensa¨ure vorlag. Der
schnelle Anstieg der CO2-Austreibrate ist zum einen auf die pH-Wert-Absenkung und da-
mit die Verschiebung des Carbonatgleichgewichtes zu mehr freiem CO2 in der wa¨ssrigen
Phase zu begru¨nden, das dann in die Hexan-Phase extrahiert wurde, und zum anderen
durch die erho¨hte Ru¨hrerdrehzahl, durch die sich ein besserer Stofftransfer zwischen den
Hydrogelpartikeln und der Hexan-Phase sowie zwischen der Hexan-Phase und der Gas-
phase einstellte.
In Abbildung 4.39 ist zu sehen, dass sich nach Inbetriebnahme der Fed-Batch-Regelung die
Abnahme der Enzymaktivita¨t, hier ausgedru¨ckt durch die CO2-Austreibrate, im Vergleich
zum Batch-Modus verringerte. Zwischen 5 h und 15 h betrug die Aktivita¨tsabnahme 0,12
mmol/h, wa¨hrend sie zwischen 35 h und 45 h 0,07 mmol/h betrug.
Wie in Abbildung 4.39 zu sehen, war die gemessene CO2-Menge etwas geringer als die
(S)-1-Phenylethanol-Menge. Nach 48 h wurden 34 µl (=0,9 mmol) 96 %-ige Ameisensa¨u-
re nachdosiert. Die Zudosierung ist in Abbildung 4.39 am schnellen Anstieg der CO2-
Austreibrate bei 48 h zu erkennen. Sie sank wieder schnell und lag danach auf gleichen
Niveau (0,05 mmol/h) als vor der Zudosierung von Ameisensa¨ure.
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Nach 50 h kam es zu sichtbaren Einbru¨chen des CO2-Signals. Es wurde festgestellt, dass
das LabView-Programm die Messwerte fehlerhaft verarbeitete und zu falschen Zeitpunk-
ten Messwerte aufnahm. Die Mess- und Regelungssoftware musste in der Folge immer
wieder neu gestartet werden. Nach 80 h Versuchsverlauf wurde kein CO2 mehr in der
Gasphase gemessen.
In Folge der Softwareprobleme waren etwa 3 g zu wenig Feed-Lo¨sung im Vergleich zur
gemessenen CO2-Menge zudosiert worden. Zudem war die aufsummierte CO2-Menge ge-
ringer als die gaschromatographisch gemessene. Zum Ausgleich der Differenz wurden nach
96 h 50 µl (=1,33 mmol) Ameisensa¨ure in den Reaktor zudosiert, die zu einem kurzzeitigen
CO2-Anstieg fu¨hrte. Die (S)-1-Phenylethanol-Menge in Hexan stieg von 7,19 mmol bei 96
h auf 7,23 mmol bei 104 h, bzw. unter Beru¨cksichtigung des Verteilungsgleichgewichtes
von 7,58 mmol auf 7,62 mmol. Der geringe Anstieg deutete darauf hin, dass entweder die
CPCR oder die FDH nur noch gering aktiv waren.
Nach 104 h wurde festgestellt, dass der Ru¨ckflussku¨hler vollsta¨ndig von innen vereist war
und keine Abluft mehr zum Sensor kam. Es wurde vermutet, dass das Wasser aus den
Hydrogelen stammte. Ku¨hler und Zudosiereinheit wurden vom Reaktor abgebaut.
Nach 124 h wurden 5 ml Isopropanol in den Reaktor gegeben. Die (S)-1-Phenylethanol-
Menge in Hexan stieg auf 7,74 mmol bei 170 h bzw. unter Beru¨cksichtigung des Ver-
teilungsgleichgewichtes auf 8,16 mmol. Nach 196 h wurde der Versuch abgebrochen. Zu
Versuchsende betrug die Produktmenge in Hexan 7,78 mol, bzw. unter Beru¨cksichtigung
des Verteilungsgleichgewichtes 8,2 mmol. Der weitere Produktanstieg zeigte, dass sowohl
der Cofaktor intakt war als auch die CPCR noch aktiv.
Der Reaktor wurde mit 126 ml/min Stickstoff (Bezug: 25◦C, 1013 mbar) beschleiert. Die
Abgastemperatur betrug -4◦C. Der Abgasvolumenstrom, der dem CO2-Sensor zufloss,
wurde wie oben zu 131,4 ml/min (Bezug: 25◦C, 1013 mbar) berechnet. Die gesamte CO2-
Menge, die bis 104 h gemessen wurde, betrug 6,12 mmol. Es wurden somit 20 % weniger
CO2 gemessen als an (S)-1-Phenylethanol gebildet wurde. Gemessen an der sehr langen
Laufzeit des Versuchs war die Abweichung sehr zufriedenstellend. Unter Beru¨cksichtigung
der CO2-Messwertabweichung von 20 % erho¨hte sich die maximale CO2-Austreibrate bei
2,25 h im Batch-Modus rechnerisch von 0,19 mmol/h auf 0,24 mmol/h.
Insgesamt wurden wa¨hrend des Versuchs 4,35 mmol Ameisensa¨ure per Hand und noch ein-
mal 3,34 mmol u¨ber die Reglung zudosiert. Abzu¨glich der 7,62 mmol (S)-1-Phenylethanol-
Menge wurde wa¨hrend des 104 h dauernden Versuches 0,07 mmol Ameisensa¨ure zu viel
zudosiert. Damit berechnet sich ein End-pH-Wert von 7,45.
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Fazit zum zweiten Fed-Batch-Versuch Im zweiten Fed-Batch-Versuch konnte erneut
gezeigt werden, dass durch Ameisensa¨urezudosierung in die organische Phase dem Reak-
tionssystem in der wa¨ssrigen Phase Co-Substrat zugefu¨hrt werden kann und so eine Sub-
stratlimitierung vermieden werden werden kann. Der Versuch zeigte auch, dass selbst bei
den hier berechneten pH-Werten in den PVA-Hydrogelpartikeln von > 10 in der anfa¨ng-
lichen Batch-Phase, keine außerordentliche Inaktivierung des Enzymsystems stattfand.
Mit Hilfe des aufgenommenen CO2-Messignals wurde Ameisensa¨ure geregelt zudosiert.
Die gemessene CO2-Menge im Abgas lag beim zweiten Fed-Batch-Versuch 20 % unter
der theoretisch gebildeten. Gemessen an der langen Versuchszeit war die Abweichung
sehr zufriedenstellend. Fu¨r zuku¨nftige Versuche empfiehlt es sich, nach Versuchsstart das
CO2-Signal fu¨r die Fed-Batch-Reglung, durch gaschromatographische Messung der Pro-
duktkonzentration zu begleiten und im Versuchsverlauf durch Anheben oder Absenken
entsprechend anzupassen.
Die in diesem Fed-Batch-Versuch verwendete rekombinante CPCR wies eine sehr hohe
Stabilita¨t auf. Durch Zugabe von Isopropanol nach Versuchsende wurde gezeigt, dass
die CPCR noch aktiv war und noch fast weitere 100 h produzierte. Der Versuch zeigte
jedoch auch, dass die hier verwendete FDH unter den gewa¨hlten Versuchsbedingungen,
d.h. Immobilisierung in PVA und Suspendierung im Ru¨hrreaktor in Hexan erst nach ca.
100 h vollsta¨ndig deaktiviert war und somit in den vorangegangenen Batch- und Fed-
Batch-Versuchen nicht der limitierende Faktor war.
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Bei der Synthese organischer Substanzen spielen Enzyme auf Grund ihre Substrat-, Stereo-
und Regiospezifita¨t eine wichtige Rolle als Reaktionskatalysator. Wa¨hrend die natu¨rliche
Umgebung von Biokatalysatoren vorwiegend die wa¨ssrige Phase ist, sind viele wirtschaft-
lich interessante Reaktanden nur schwer in Wasser lo¨slich. Die Produktausbeute hydro-
phober Substanzen kann erho¨ht werden, wenn die enzymkatalysierte Synthese in einem
organischen Lo¨sungsmittel durchgefu¨hrt wird. Jedoch wird eine solche Synthese ha¨ufig
durch die Denaturierung der Enzyme im organischen Lo¨sungsmittel behindert. Eine Stra-
tegie, diese Enzyme vor der Denaturierung zu schu¨tzen, ist, sie in einem Hydrogelparti-
kel, bestehend aus natu¨rlichen oder synthetischen Komponenten, zu immobilisieren und
sie dann im Lo¨sungsmittel zu suspendieren. Die Entwicklung und Charakterisierung sol-
cher Reaktionssysteme erfolgt typischerweise zuna¨chst im kleinskaligen Labormaßstab. Als
technische Reaktionsumgebung dienen dabei ha¨ufig geschu¨ttelte Systeme. Beim U¨bertrag
in den technischen Labormaßstab ero¨ffnen sich verfahrenstechnische Fragestellungen in
Bezug auf die technische Prozessfu¨hrung, Reaktorkonfiguration und -fahrweise, die auf
das Reaktionssystem zuru¨ckwirken ko¨nnen.
Im Rahmen dieser Arbeit wurde beispielhaft der U¨bertrag eines ausgewa¨hlten biokata-
lytischen Prozesses unter na¨herer Betrachtung systemspezifischer und verfahrenstechni-
scher Fragestellungen in einen technischen Labormaßstab durchgefu¨hrt. Es wurde ein
zwei-phasiges Reaktionssystem als Modellsystem gewa¨hlt, um enzymkatalysiert enan-
tiomerenreine, hydrophobe Verbindungen herzustellen. Die Biokatalysatoren wurden in
Hydrogelkugeln immobilisiert und in organischem Lo¨sungsmittel in einem Ru¨hrreaktor
suspendierten.
Als Biokatalysator wurde die Carbonylreduktase aus Candida parapsilosis (CPCR) ge-
wa¨hlt. Als Modellsubstrat wurde Acetophenon gewa¨hlt, dass zu (S)-1-Phenylethanol
umgesetzt wurde. Bei der durch die CPCR katalysierten Reaktion, wird der Cofaktor
NADH+H+ verbraucht. Um die Reaktion wirtschaftlich zu gestalten, muss der Cofaktor
in geeigneter Weise regeneriert werden. Als Regenerationsverfahren wurde hier eine en-
zymgekoppelte Regeneration mit der Formiatdehydrogenase (FDH) gewa¨hlt. Sie reduziert
den verbrauchten Cofaktor bei gleichzeitiger Oxidation des Co-Substrates Ameisensa¨ure
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zu CO2. Auf Grund der geringen Aktivita¨t der CPCR bei Anwesenheit eines organischen
Lo¨sungsmittels und ihre Abha¨ngigkeit von einem Cofaktor wurden die CPCR und die
FDH zusammen mit dem Cofaktor durch Einschluss in PVA immobilisiert und dann in
Hexan suspendiert. Hexan fungierte zum einem als Reservoir fu¨r das hydrophobe Substrat
Acetophenon und zugleich als Extraktionsmittel fu¨r das ebenfalls hydrophobe Produkt
(S)-1-Phenylethanol. Als Reaktionsapparat wurde der Ru¨hrreaktor gewa¨hlt.
Im ersten Teil der Arbeit wurde ein Laborru¨hrreaktor aufgebaut und hinsichtlich Leis-
tungseintrag, maximalem Leistungseintrag, Suspendierverhalten der Enzymimmobili-
sate und der Mischzeit im Reaktor charakterisiert. Der zweite Teil der Arbeit be-
stand darin, zum besseren Versta¨ndnis des Prozesses und zur Entwicklung einer Co-
Substratzufu¨hrungsstrategie, ein mathematisches Prozessmodell zu entwickeln und in eine
Software-Umgebung zu implementieren. Die Co-Substratzufu¨hrungsstrategie bestand dar-
in durch Messung des bei der Regenerationsreaktion frei werdenden CO2 in der Gasphase
auf den Reaktionsfortschritt in der wa¨ssrigen Phase zu schließen und so das wa¨ssrig-
organische Reaktionssystem als CO2-kontrollierten Fed-Batch-Prozess durch die geregelte
Zudosierung von Ameisensa¨ure zu fu¨hren. Fu¨r das Prozessmodell wurden die Hydrogelpar-
tikel geometrisch charakterisiert und die Verteilungsgleichgewichte der Reaktanden zwi-
schen Wasser und Hexan experimentell bestimmt. Zusa¨tzlich wurde untersucht, inwieweit
mit dem statistisch-thermodynamischen Modell COSMO-RS Verteilungsgleichgewichte
vorhergesagt werden ko¨nnen. Im dritten Teil der Arbeit wurde der Laborru¨hrreaktor mit
Mess- und Regeltechnik ausgeru¨stet, eine Zudosiertechnik fu¨r das Co-Substrat bereitge-
stellt und getestet und abschließend im Rahmen von Reaktionsversuchen die Machbarkeit
des entwickelten Fed-Batch-Prozesses gezeigt.
Der Leistungseintrag ist eine wichtige Kenngro¨ße fu¨r die Charakterisierung und die Maß-
stabsu¨bertragung eines Reaktors. Im Laborreaktor wurde der Leistungseintrag mittels
Drehmomentmessung ermittelt. Es wurden zwei verschiedene Ru¨hrertypen charakteri-
siert: zum einen ein 45◦-Schra¨gblattru¨hrer (45◦-SBR) als Vertreter eines axialstro¨menden
Ru¨hrers und zum anderen ein 90◦-Blattru¨hrer (90◦-BR) als Vertreter eines radialstro¨-
menden Ru¨hrers. Durch den Einsatz unterschiedlich viskoser Flu¨ssigkeiten, die aus PEG-
bzw. PVP-Lo¨sungen hergestellt wurden, wurde ein komplettes Ne-Re-Diagramm fu¨r bei-
de Ru¨hrertypen aufgenommen. Fu¨r den turbulenten Stro¨mungsbereich wurde fu¨r den
45◦-SBR eine Newtonzahl von 2,6 und fu¨r den 90◦-BR eine von 6,3 bestimmt.
Beim Einsatz von Enzymimmobilisaten ist es wichtig, dass die Partikel im Lo¨sungsmittel
vollsta¨ndig suspendiert werden, um so einen optimalen Stofftransfer zwischen Lo¨sungs-
mittel und Enzymimmobilisaten zu gewa¨hrleisten. Zwietering [1958] definierte den Zu-
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stand der vollsta¨ndigen Suspension als den, wenn kein Partikel la¨nger als eine Sekunde
auf den Reaktorboden verweilt. Die zugeho¨rige Ru¨hrerdrehzahl ist die just-suspending
Ru¨hrerdrehzahl NJS. Hydrogelpartikel, die in einem Ru¨hrreaktor suspendiert werden, un-
terliegen einer sta¨ndigen hydromechanischen Beanspruchung, die die Deaktivierung der
immobilisierten Enzyme unterstu¨tzt. Die maximale Energiedissipationsrate wird als die
charakteristische Gro¨ße bei der hydromechanischen Beanspruchung in einem Reaktor an-
gesehen. Bei der Suspendierung von Hydrogelpartikeln wird angestrebt, die vollsta¨ndige
Suspension in Verbindung mit einer mo¨glichst niedrigen maximalen Energiedissipations-
rate zu erreichen.
Hierzu wurde zuna¨chst der Laborreaktor in zwei Ru¨hrerkonfigurationen, na¨mlich dem
45◦-SBR und dem 90◦-BR, hinsichtlich der maximalen Energiedissipationsrate charakteri-
siert. Die maximale Energiedissipationsrate wurde durch die Messung des maximalen sta-
bilen Tropfendurchmessers einer geru¨hrten flu¨ssig/flu¨ssig Dispersion bestimmt. Fu¨r beide
Ru¨hrertypen wurde eine Korrelationsgleichung zwischen Ru¨hrerdrehzahl und maximaler
Energiedissipationsrate ermittelt. Bei gleicher Ru¨hrerdrehzahl wies der 90◦-BR eine ho¨he-
re maximale Energiedissipationsrate als der 45◦-SBR auf. Bei gleichem durchschnittlichen
Leistungseintrag wies der 45◦-SBR die ho¨here maximale Energiedissipationsrate als der
90◦-SBR auf. Es wurde festgestellt, dass Korrelationsgleichungen aus der Literatur, die
die durchschnittliche Energiedissipationsrate beru¨cksichtigen, qualitativ bessere Resultate
liefern, als Ansa¨tze, die nur auf der Betrachtung der Ru¨hrerdrehzahl basieren.
Fu¨r die Bestimmung der vollsta¨ndigen Suspension wurde im Rahmen dieser Arbeit eine
neue nicht-invasive Methode basierend auf Photometrie und automatischer Bildanaly-
se entwickelt und auf den geru¨hrten Laborreaktor angewandt. Mit dieser Methode wurde
die Suspension von Enzymimmobilisaten aus Hydrogel, die in einem organischen Lo¨sungs-
mittel suspendiert wurden, zum ersten Mal charakterisiert. Die Ru¨hrerdrehzahl fu¨r die
vollsta¨ndige Suspension konnte in einer reproduzierbaren und objektiven Art und Weise
bestimmt werden. Mit der neuen Methode wurden sechs Reaktorkonfigurationen hinsicht-
lich ihrer Suspendierfa¨higkeit charakterisiert. Die Kombination aus einem 45◦-SBR mit
einem Klo¨pperboden erwies sich als die geeignetste fu¨r die vollsta¨ndige Suspension von
Alginatpartikeln in Toluol bei gleichzeitig minimaler, maximaler Energiedissipationsra-
te. Mit dieser Reaktorkonfiguration wurden PVA-Immobilisate in Hexan suspendiert und
mittels der neuen Methode die erforderliche Ru¨hrerdrehzahl fu¨r eine vollsta¨ndige Suspen-
sion bestimmt. Fu¨r die Suspendierung von PVA-Immobilisaten in Hexan wurde fu¨r die
Reaktorkonfiguration eines 45◦-SBR in Verbindung mit einem Klo¨pperboden 350 1/min
als die just-suspending Drehzahl ermittelt.
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Fu¨r die Bereitstellung einer geeigneten Substratzufu¨hrungstechnik fu¨r Ameisensa¨ure wur-
de der Reaktor hinsichtlich seines Mischzeitverhaltens charakterisiert. Fu¨r sechs verschie-
dene Reaktorkonfigurationen wurde die Mischzeit im Reaktor als Funktion der Ru¨hrer-
drehzahl mit Hilfe einer Farbumschlagsmethode ermittelt. Bei gleicher Ru¨hrerdrehzahl
wies der 90◦-BR eine niedrigere Mischzeit als der 45◦-SBR auf. Die Mischzeit erwies sich
als abha¨ngig vom Ru¨hrertyp, jedoch als unabha¨ngig von der Reaktorbodenform. Fu¨r den
45◦-SBR wurde fu¨r Reynoldszahlen gro¨ßer 30000 eine Mischkennzahl von 12 und fu¨r den
90◦-BR eine von 10 ermittelt.
Zum Versta¨ndnis des gesamten Reaktionsprozesses wurde ein mathematisches Prozess-
modell entwickelt. Das mathematische Modell verbindet ein verteiltes Transport- und
Reaktionsmodell fu¨r die Hydrogelimmobilisate mit einem homogenen Reaktormodell fu¨r
die flu¨ssige und fu¨r die gasfo¨rmige Phase. Zusa¨tzlich wurde eine einfache Substratzu-
dosierungsstrategie implementiert. Die Substratzudosierungsstrategie sieht vor, dass die
gleiche Molmenge CO2, die den Reaktor verla¨sst, als Ameisensa¨ure wieder dem Reak-
tionssystem zudosiert wird. Wesentliche Herausforderung bei der Implementierung des
mathematischen Prozessmodells war die Parameterisierug des Modells. Soweit mo¨glich
wurden Prozessparameter der Literatur entnommen. Wo nicht mo¨glich, wurden Parame-
ter experimentell bestimmt.
Dies galt fu¨r die Verteilungsgleichgewichte fu¨r die Reaktanden der Reaktion zwischen
Wasser und Hexan. Daru¨ber hinaus wurde untersucht, inwieweit mit dem statistisch-
thermodynamischen Modell COSMO-RS Verteilungsgleichgewichte vorhergesagt werden
ko¨nnen. Die Verteilungsgleichgewichte wurden mit dem in COSMO-RS implementierten
Verteilungsgleichgewichtsrechner fu¨r unendliche Verdu¨nnung berechnet. Zusa¨tzlich wurde
ein Iterationsprogramm geschrieben, dass u¨ber den Weg der Aktivita¨tskoeffizientenberech-
nung in COSMO-RS Verteilungsgleichgewichte bei endlicher Konzentration berechnete. Es
wurde festgestellt, dass die vorhergesagten Verteilungsgleichgewichte bei endlichen Kon-
zentrationen den experimentell ermittelten nicht-linearen Verlauf der Verteilungsgleich-
gewichte abbilden kann. Quantitativ lagen die Vorhersage bei unendlicher Verdu¨nnung
na¨her an den experimentellen Werten als die bei endlicher Konzentration. Die Ergebnisse
der COSMO-RS Rechnungen wichen quantitativ teils um mehrere Gro¨ßenordnungen von
den experimentellen Ergebnissen ab. Die Ergebnisse von COSMO-RS sollten daher nicht
verwendet werden, wenn quantitative Exaktheit gefordert ist. Fu¨r die Beantwortung qua-
litativer Fragestellungen, wie z.B. beim Lo¨sungsmittel-Screening, stellt COSMO-RS ein
anwendbares Werkzeug dar.
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Ein weiterer Parameter fu¨r das Prozessmodell, der experimentell bestimmt wurde, war
die Geometrie der Enzymimmobilisate. Dazu wurden die Hydrogelpartikel geometrisch
mit Hilfe einer Bildanalysentechnik charakterisiert. Die untersuchten Enzymimmobilisa-
te aus Alginat und PVA wiesen eine Spha¨rizita¨t nach Wadell von 0,99 auf und lagen
damit nahe an der Geometrie einer Kugel. Im Rahmen des Prozessmodells konnten die
Enzymimmobilisate somit vereinfachend als Kugel modelliert werden.
Im Rahmen einer Simulationsstudie wurde mit dem implementierten Reaktions- und Pro-
zessmodell die Substratzufu¨hrungsstrategie entwickelt. Es wurde gezeigt, dass das Reak-
tionssystem als Batch-Prozess in eine pH- und Substratlimitation laufen kann. Fu¨r die
Entwicklung des Fed-Batch-Prozesses wurde gezeigt, dass das Co-Substrat Ameisensa¨u-
re nicht vollsta¨ndig in der organischen Phase vorgelegt werden kann, da es sonst in der
wa¨ssrigen Phase zu einem pH-Wert-Abfall kommt, der Aktivita¨t und Stabilita¨t der immo-
bilisierten Enzyme reduzieren kann. Daraus wurde abgeleitet, dass bei Reaktionsbeginn
das Co-Substrat als Formiat in der wa¨ssrigen Phase vorliegen muss und Ameisensa¨ure u¨ber
den Reaktionsverlauf nachdosiert werden muss. Mit der implementierten, einfachen Zudo-
sierungsstrategie fu¨r Ameisensa¨ure, die auf der Messung des bei der Cofaktorregenerierung
freiwerdenden CO2 in der Gasphase basiert, wird eine selbstinduzierte pH-Deaktivierung
erheblich reduziert und eine mo¨gliche Substratlimitation aufgehoben. Dadurch kann die
Reaktionszeit deutlich verla¨ngert werden und Produktkonzentrationen erreicht werden,
die u¨ber denen eines Batch-Prozesses liegen.
Fu¨r die Bereitstellung einer Co-Substratzufu¨hrungstechnik war zu untersuchen, ob die Zu-
dosierung von Ameisensa¨ure zu einer u¨berma¨ßigen Belastung von Hydrogelkugeln fu¨hren
kann, wenn sich diese im Moment der Zudosierung an der Zudosierstelle befinden. Dazu
wurde die Mischzeit im Reaktor mit der Diffusionszeit in die Hydrogelkugel verglichen.
Die Mischzeit der Reaktorkonfiguration eines 45◦-SBR in Verbindung mit einem Klo¨p-
perboden bei der Ru¨hrerdrehzahl von 350 1/min, bei der eine vollsta¨ndige Suspension
der PVA-Hydrogelkugeln in Hexan erreicht wurde, lag im Bereich von 2 Sekunden. Mit-
tels des mathematischen Prozessmodells wurden die Diffusion von Ameisensa¨ure aus einer
Ameisensa¨ure/Hexan-Lo¨sung in eine Hydrogelkugel berechnet. Nach 2 Sekunden Diffusi-
onszeit hatte sich auf der Kugeloberfla¨che ein pH-Wert von 5,1 und in einer Eindringtiefe
von 0,025 mm von 6,9 eingestellt. Eine vollsta¨ndige Penetration der Hydrogelkugel mit
Ameisensa¨ure war erst nach 400 s erreicht. Aus dem Vergleich der Diffusionszeit mit der
Mischzeit im Reaktor, konnte dargestellt werden, dass die Diffusionszeit um eine Gro¨ßen-
ordnung gro¨ßer ist, als die Mischzeit. Auf Basis der Extrembetrachtung wurde geschluss-
folgert, dass durch die gewa¨hlte Technik der Ameisensa¨urezudosierung keine u¨berma¨ssige
Belastung der suspendierten Hydrogelpartikel zu befu¨rchten ist.
156
5 Zusammenfassung & Ausblick
In Reaktorversuchen ohne Reaktionssystem wurde festgestellt, dass Hexan bei der CO2-
Messung eine systematische Messwertabweichung erzeugte und das Messsignal mit der Zeit
driften ließ. Durch Verbesserung der Hexanabtrennung im Abgasru¨ckflussku¨hler und der
Etablierung einer intermittierenden CO2-Messung und Stickstoffspu¨lung, wurden Schutz-
massnahme fu¨r den CO2-Sensor eingefu¨hrt, die ein stabiles CO2-Messignal u¨ber einen
la¨ngeren Messzeitraum gewa¨hrleisteten. In CO2-Austreibversuchen wurde gezeigt, dass
die durch Hexan hervorgerufene systematische Messwertabweichung durch Subtraktion
vom Messsignal eliminiert werden kann. In den CO2-Austreibversuchen wurde einen CO2-
Messwertabweichung von bis zu 8,5 % ermittelt.
Abschließend wurden Reaktorversuche mit Reaktionssystem durchgefu¨hrt. Es wurden
sowohl Batch-Versuche, als auch Fed-Batch-Versuche durchgefu¨hrt. Bei den Batch-
Versuchen wurde das Co-Substrat in Form von Natriumformiat in den Hydrogel-
Immobilisaten vorgelegt. In einem ersten Batch-Versuch mit 100 mM Formiat-Vorlage,
war auf Grund der geringen Enzymstabilita¨t, die die Reaktion fru¨hzeitig beendete, we-
der das Co-Substrat noch der pH-Wert-Anstieg im Reaktionsverlauf limitierend. In einem
Batch-Versuch mit 11,8 mM Formiat-Vorlage, konnte das Reaktionssystem in eine Co-
Substrat-Limitierung gebracht werden, bevor das Enzymsystem deaktivierte.
Bei einer Wiederholung des Versuchs mit 11,8 mM Formiat-Vorlage, wurde das bei der
Cofaktorregenerierung freiwerdende CO2 in der Gasphase gemessen und als Regelgro¨ße
fu¨r die Zudosierung von Ameisensa¨ure verwendet. Durch die geregelte Zugabe von Amei-
sensa¨ure, konnte die Endproduktmenge im Vergleich zum Batch-Versuch fast verdoppelt
werden. Als hinderlich, bei den ersten Reaktorversuchen mit Reaktionssystem, erwies sich
die geringe Stabilita¨t der verwendeten CPCR, so dass sie fu¨r den zweiten Fed-Batch-
Versuch durch ein ka¨uflich erworbenes Pra¨parat ausgetauscht wurde. Im zweiten Fed-
Batch-Versuch wurden 100 mM Formiat vorgelegt. Der Versuch wurde zuna¨chst als Batch
gestartet, mit dem Ziel das Reaktionssystem in eine pH-Limitierung laufen zu lassen. Es
zeigte sich, dass das Enzymsystems auch bei einem pH-Wert > 10 nicht inaktivierte,
sondern am Ende der Batch-Phase hauptsa¨chlich substratlimitiert war. In der anschlie-
ßenden Fed-Batch-Phase, wurde das verbrauchte Formiat als Ameisensa¨ure nachdosiert.
Durch die Zudosierung von Ameisensa¨ure, wurde mehr als doppelt soviel Produkt gebil-
det, als durch das vorgelegte Formiat mo¨glich gewesen wa¨re. Limitierender Faktor war in
diesem Versuch die FDH, die nach ca. 100 h deaktiviert. Durch eine substratgekoppelte
Cofaktorregenerierung, konnte mit der CPCR noch ca. 100 h weiter produziert werden.
In den Reaktorversuchen mit Reaktionssystem wich die CO2-Messung z.T. deutlich von
der theoretisch gebildeten CO2-Menge ab und erschwerte die geregelte Zudosierung von
Ameisensa¨ure.
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In dieser Arbeit wurde ein systematischer Weg zum U¨bertrag der Produktion hydropho-
ber Substanzen mit immobilisierten Biokatalysatoren in den technischen Labormaßstab
aufgezeigt. Erstmalig wurde dabei das Konzept eines CO2-kontrollierten enzymatischen
Fed-Batch-Prozesses im Zwei-Phasen-System umgesetzt und die Machbarkeit gezeigt. Die
daraus resultierende Systemlo¨sung aus Reaktions- und Prozessmodell zur Prozessentwick-
lung sowie das Reaktorkonzept nebst Mess- und Regeltechnik, ist mit leichten Vera¨nde-
rungen direkt auf andere gekoppelte Cofaktor-abha¨ngige Enzymsysteme u¨bertragbar, bei
denen die Cofaktor-Regenerierung mit Hilfe der FDH durchgefu¨hrt wird.
Die wa¨hrend der Charakterisierung des Reaktors entwickelte photographische Methode,
zur Bestimmung der vollsta¨ndigen Suspension, ist auf jegliche Art transparenter Reak-
toren sowohl im Labor- als auch im Großmaßstab anwendbar. Abgesehen von Enzym-
immobilisaten, gibt es eine Vielzahl weiterer Suspendiersysteme, wie z.B. Polymersation,
Kristallisation oder heterogene Katalyse, die mit Hilfe dieser photographischen Methode
untersucht werden ko¨nnen.
Das Reaktions- und Prozessmodell erwies sich als sehr hilfreich bei der Prozessentwick-
lung, der Versuchsplanung und -auswertung. Das Modell gab wichtige Einblicke in den
Gesamtprozess und vertiefte das Versta¨ndnis erheblich. Der U¨bertrag des Modells auf an-
dere immobilisierte enzymatische Prozesse ist einfach umzusetzen. Zur Verbesserung der
Modellqualita¨t ist es wu¨nschenswert, dass zuku¨nftig belastbare pH-abha¨ngige Aktivita¨ts-
und Stabilita¨tsdaten der Enzymsysteme zur Verfu¨gung gestellt werden, sowie der Einfluss
der Immobilisierung auf Aktivita¨t und Stabilita¨t im Vergleich zu wa¨ssrigen Aktivita¨ts-
und Stabilita¨tsdaten mit beru¨cksichtigt wird.
Die CO2-Messung war geeignet zur Online-Verfolgung des Reaktionsverlaufs und sowie
als Messglied fu¨r die geregelte Zudosierung von Co-Substrat. Der Fehler bei der CO2-
Messung erschwerte hier die geregelte Zudosierung von Ameisensa¨ure. Zur Verbesserung
der Messqualita¨t, mu¨ssen zuku¨nftig flu¨chtige Bestandteile im Abgas, z.B. durch eine se-
lektive Membran, vollsta¨ndig abgetrennt werden.
Die mit Hilfe der CO2-Messung umgesetzte Regelstrategie erwies sich fu¨r die hier durch-
gefu¨hrten Reaktionsversuche als geeignet. Um eine ho¨here Produktausbeute zu erreichen,
ist zuku¨nftig mit deutlich aktiveren und stabileren Biokatalysatoren als hier zu arbeiten.
Wird die Reaktion durch den Einsatz aktiverer Biokatalysatoren schneller, muss auch die
Regelgeschwindigkeit durch weitere Stellglieder, vielleicht sogar pra¨diktiver Art, erho¨ht
werden.
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A Quellcode: YUVconvert
#!/ usr / bin / p e r l
#
# Name: YUVconvert . p l
#
# Version 1.0
# Stand : 02.06.2004
# Autor : Ste fan Bartsch
#
# Version 1.1
# Stand : 08.04.2005
# Autor : Achim Lindt ; Gernot Ja¨ger
# Algorithmus f u¨ r Berechnung der Luma Y’ i n t e g r i e r t .
#
# Beschreibung :
# Pe r l s c r i p t berechnet du r c h s c hn i t t l i c h en Grauwert in Te i l b e r e i chen e ines B i l de s .
# La¨uf t unter Per l 5 . 8 . 8 mit GDLibrary gd 2 . 0 . 3 3 .
# Die Te i l b e r e i c h e werden Segmente genannt .
# Aufruf : ./YUVconvert . p l BILDNAME SEGMENTE KOORD1x KOORD1y KOORD2x KOORD2y
# [KOORD3x KOORD3y KOORD4y KOORD4y]
# BILDNAME: Input i s t f a r b i g e s R’G’B’−Bi ld im png−Format .
# SEGMENTE: Segmentanzahl d i e zwischen KOORD1y und KOORD2y l i e g e n
# KOORD1x KOORD1y: l i n k e obere Ecke der Segemnte .
# KOORD2x KOORD2y: rech t e untere Ecke der Segemnte .
# op t i ona l e s Segment :
# KOORD3x KOORD3y: l i n k e obere Ecke e ines e inze lnen Segemnts .
# KOORD4x KOORD4y: rech t e untere Ecke e ines e inze lnen Segemnts .
use GD;
use POSIX ;
# Rich t i g e Anzahl von Parametern angegeben? Fa l l s n i ch t : H i l f e ausgeben
i f ($#ARGV < 5)
{
printf ( ”YUVconvert . p l : zu wenige Argumente\n” ) ;
printf ( ”Aufruf : \”. / YUVconvert . p l BILDNAME SEGMENTE KOORD1x KOORD1y
KOORD2x KOORD2y [KOORD3x KOORD3y KOORD4y KOORD4y]\”\ n” ) ;
printf ( ”KOORD3−4 s ind op t i ona l \n” ) ;
exit ( 0 ) ;
}
# Einlesen der Parameter
$ f i l ename=$ARGV[ 0 ] ;
$AnzSegmente=$ARGV[ 1 ] ;
$Koordinate1x=$ARGV[ 2 ] ;
$Koordinate1y=$ARGV[ 3 ] ;
$Koordinate2x=$ARGV[ 4 ] ;
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$Koordinate2y=$ARGV[ 5 ] ;
$Koordinate3x=$ARGV[ 6 ] ;
$Koordinate3y=$ARGV[ 7 ] ;
$Koordinate4x=$ARGV[ 8 ] ;
$Koordinate4y=$ARGV[ 9 ] ;
GD: : Image−>t rueColor ( 1 ) ;
$im = GD: : Image−>newFromPng( $ f i l ename ) ;
( $width , $he ight ) = $im−>getBounds ( ) ;
printf ( ”B i l d b r e i t e : $width\n” ) ;
printf ( ”Bi ldhoehe : $he ight \n” ) ;
# Farben fuer Markierungen im Bi ld
$black = $im−>c o l o rA l l o c a t e ( 0 , 0 , 0 ) ;
$white = $im−>c o l o rA l l o c a t e (255 , 255 , 255 ) ;
$red = $im−>c o l o rA l l o c a t e ( 2 55 , 0 , 0 ) ;
$green = $im−>c o l o rA l l o c a t e ( 0 , 2 5 5 , 0 ) ;
$blue = $im−>c o l o rA l l o c a t e ( 0 , 0 , 2 5 5 ) ;
# Segmenthoehe ausrechnen
$Segmenthoehe=f l o o r ( ( $Koordinate2y−$Koordinate1y+1)/$AnzSegmente ) ;
printf ( ”Segmenthoehe : $Segmenthoehe\n” ) ;
# Ber i c h t i g t e r Koordinate2 y−Wert
$Koordinate2y ber=$Segmenthoehe∗$AnzSegmente+$Koordinate1y −1;
printf ( ”Koordinate2 y−Wert b e r i c h t i g t : $Koordinate2y ber \n” ) ;
# Subrout ine Mi t t l e r en Farbwert in einem Rechteck berechnen
sub mit t l e r e r Farbwer t
{
$y pix=0;
$y sum=0;
$p ix count=0;
for ( $x=$ [ 0 ] ; $x<=$ [ 2 ] ; $x++) {
for ( $y=$ [ 1 ] ; $y<=$ [ 3 ] ; $y++) {
$ c o l o r i d x = $im−>ge tP ix e l ( $x , $y ) ;
( $r , $g , $b ) = $im−>rgb ( $ c o l o r i d x ) ;
# Y Wert gemaess Normformel bestimmen
$y pix = 0.299∗ $r + 0.587∗ $g + 0.114∗ $b ;
$y sum = $y sum + $y pix ;
$p ix count++;
}
}
#Y/Lumineszenz − Mit t e lwer t des Segments berechnen
$y Mit te lwer t = $y sum/ $pix count ∗ 1 . 0 ;
push ( @mitt lere Grauwerte , $y Mitte lwert , ” ; ” ) ;
}
# Mi t t l e r e Grauwerte e rm i t t e l n
# Segmente
for ( $Segmenty1=$Koordinate1y ; $Segmenty1<$Koordinate2y ber ;
$Segmenty1+=$Segmenthoehe ) {
&mit t l e r e r Farbwer t ( $Koordinate1x , $Segmenty1 ,
$Koordinate2x , $Segmenty1+$Segmenthoehe−1);
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}
# Opt iona les Rechteck
i f ($#ARGV == ”9”) {
&mit t l e r e r Farbwer t ( $Koordinate3x , $Koordinate3y , $Koordinate4x ,
$Koordinate4y ) ;
}
# Mi t t l e r e Grauwerte einzechnen
# Die versch iedenen Segmente mit den m i t t l e r e Grauwerten au s f u e l l e n
$SegCount=0;
for ( $Segmenty1=$Koordinate1y ; $Segmenty1<$Koordinate2y ber ;
$Segmenty1+=$Segmenthoehe ) {
$im−>f i l l e dR e c t a n g l e ( $Koordinate1x , $Segmenty1 , $Koordinate2x , $Segmenty1+$Segmenthoehe−1,
$im−>c o l o rA l l o c a t e ( @mitt lere Grauwerte [ $SegCount ∗2 ] , @mitt lere Grauwerte [ $SegCount ∗2 ] ,
@mitt lere Grauwerte [ $SegCount ∗ 2 ] ) ) ; $SegCount++;
}
# Das op t i ona l e Rechteck − muss d i r e k t h in t e r ”Mi t t l e r e Grauwerte einzechnen ”
# stehen , we i l $SegCount mit b enu t z t wird
i f ($#ARGV == ”9”) {
$im−>f i l l e dR e c t a n g l e ( $Koordinate3x , $Koordinate3y , $Koordinate4x , $Koordinate4y ,
$im−>c o l o rA l l o c a t e ( @mitt lere Grauwerte [ $SegCount ∗2 ] , @mitt lere Grauwerte [ $SegCount ∗2 ] ,
@mitt lere Grauwerte [ $SegCount ∗ 2 ] ) ) ;
}
# Einzeichnen der Merkierungen
# Kreis um Koordinate1 und Koordinate2 e inze ichnen
$im−>arc ( $Koordinate1x , $Koordinate1y , 10 , 10 , 0 , 360 , $green ) ;
$im−>arc ( $Koordinate2x , $Koordinate2y ber , 10 , 10 , 0 , 360 , $green ) ;
# Rechteck e inze ichnen
$im−>r e c t ang l e ( $Koordinate1x , $Koordinate1y , $Koordinate2x , $Koordinate2y ber , $red ) ;
# Segmente abtrennen
for ( $y=$Koordinate1y ; $y<=$Koordinate2y ber ; $y+=$Segmenthoehe ) {
$im−>l i n e ( $Koordinate1x , $y , $Koordinate2x , $y , $red ) ;
}
# Opt iona les Rechteck
# Kreise um Koordinaten 3 und 4
$im−>arc ( $Koordinate3x , $Koordinate3y , 10 , 10 , 0 , 360 , $green ) ;
$im−>arc ( $Koordinate4x , $Koordinate4y , 10 , 10 , 0 , 360 , $green ) ;
# Rechteck
$im−>r e c t ang l e ( $Koordinate3x , $Koordinate3y , $Koordinate4x , $Koordinate4y , $red ) ;
# Bi ldausgabe
open OUT, ”> ” . $ f i l ename . ” Ausgabe . png ” ;
print OUT $im−>png ;
close OUT;
# Evt l . noch d ie Daten auf der Konsole ausgeben
# Datenausgabe
# Dateiname ; Parameter1 ; Parameter2 ; . . . ; Parametern ; ; Wert1 ; Wert2 ; . . . ; Wertn
open OUT, ”>> ” . ” r e s u l t . txt ” ;
print OUT $f i l ename . ” ; ” . ”Parameter : ; ” . ”$AnzSegmente ; $Koordinate1x ; $Koordinate1y ;
$Koordinate2x ; $Koordinate2y ; $Koordinate3x ; $Koordinate3y ; $Koordinate4x ;
$Koordinate4y ; ” . ”Werte : ; ” . ”@mitt lere Grauwerte ” . ”\n” ;
close OUT;
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#!/ bin /bash
#
# Name: run
#
# Diese S t ape l v e r a r b e i t ung wird auf der Kommandozeile e iner
# BashShe l l mit ./ run g e s t a r t e t . Fu¨hrt e ine S t ape l v e r a r b e i t ung
# des PERL−Sc r i p t s YUVconvert . p l durch . Die S tape l konve r t i e rung
# ins png−Format s e t z t d i e I n s t a l l a t i o n des Programms ImageMagick
# voraus .
#
# Im nachfo lgenden Be i s p i e l werden 650
# Bi lder mit Namen 1.BMP 2.BMP usw . in 1 . png 2 . png umbenannt und von
# YUVconvert . p l w e i t e r v e r a r b e i t e t .
for
( ( I =1; $I <= 650 ; I++ ) )
do
convert $I .bmp $I . png
. / YUVconvert . p l $I . png 10 20 49 425 340 20 410 425 430
done
184
C Quellcode: Generierung von
COSMO-Files
Beschrieben wird die Erzeugung der Moleku¨lfiles (COSMO-Files), die fu¨r die statistische
Thermodynamikmethode COSMO-RS beno¨tigt werden.
Ablauf:
1. Moleku¨lkoordinaten mit GaussView erzeugen
Auf Konsole einloggen:
ssh -X -l username IP-Adresse
GaussView initialisieren und aufrufen:
load module gaussview
GV
Moleku¨l zeichnen, speichern in Z-Koordinaten als filename.com
Z-Koordinaten in kartesische wandeln:
babel -m [enter]
20 [enter] filename.com [enter] [enter] 56 [enter] filename.xyz [enter] [enter] 3 [enter]
2. Koordinaten fu¨r Turbomol lesbar machen
load module turbomole
x2t filename.xyz > coord
3. Turbomolrechnung mit define vorbereiten
define [enter] [enter]
Moleku¨lname [enter]
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Moleku¨ldaten einlesen:
a coord [enter]
Pru¨fung: Symmetrie muss auf C1 liegen
ired [enter]
Force-Field Geometrieoptimierung:
ff [enter] m 100 [enter] [enter]
Muss enden mit: UFF ended normally UFF geometry optimization converges
* [enter]
Basis Set und Rechenmethode festlegen:
b [enter] all TZVP [enter]
* [enter]
eht [enter] [enter] [enter] [enter] [enter]
dft [enter] on [enter] [enter] ri [enter] jbas [enter] b [enter] all TZVP [enter]
* [enter]
on [enter] [enter]
* [enter]
Wenn alles richtig gelaufen ist, befindet man sich jetzt wieder auf der Konsole.
4. cosmoprep laufen lassen
cosmoprep [enter]
8 mal [enter] r all o [enter]
* [enter]
COSMO-file-Name.cosmo [enter]
5. Job-File generieren
Text zwischen — als ASCII-File [jobname.run] abspeichern.
——————————————–
#!/usr/bin/ksh
#
# benoetigter Speicher
#$ -l h vmem=1000M
#
# angeforderte Rechnerzeit
#$ -l h rt=01:00:00
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#
# Anzahl Prozessoren pro Prozess
#$ -l num proc=1
#
# Ausgabedatei
#$ -o $HOME/cosmo/Moleku¨lname/Moleku¨lname.txt
#
# Fehlerausgabe auch in Ausgabedatei
#$ -j y
#
# Software turbomole wird benoetigt
#$ -l turbomole=1
#
# Job darf bei Absturz nicht von vorne beginnen
#$ -r n
#
#Software initialisieren
module load turbomole/5.7.1
cd $HOME/cosmo/Moleku¨lname
ridft > ridft.out
jobex -ri -statpt
——————————————–
6. Job submittieren
qsub [jobname.run]
7. Ergebniskontrolle
tail job.last
folgender Text muss erscheinen:
——————————————–
*** ridft : all done ****
2004-09-13 16:16:53.204
fine, there is no data group $ actual step
next step = rdgrad
CONVERGENCY CRITERIA FULFILLED IN CYCLE 5
——————————————–
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D Quellcode: Skript fu¨r Verteilungs-
gleichgewichte fu¨r COSMO-RS
#!/ bin /bash
#
# Name: Ve r t e i l u n g s I t e r a t o r
#
# Ver t e i l u n g s I t e r a t o r f u eh r t e ine i t e r a t i v e Berechnung mit dem Programm COSMO−RS durch ,
# b i s e ine Abbruchbedingung e r r e i c h t wird .
# Das Programm benoe t i g t e ine Datei ” s t a r t . conf ” mit den Star twer ten
# und eine Datei ”input . core ” a l s Geru¨st f u¨ r d i e Inputdate ien , mit welchen COSMO−RS
# g e f u¨ t t e r t wird . Das Programm wird auf der Kommandozeile e iner BashShe l l mit
# ./ CosmoItarizer s t a r t . conf oder / bin /bash ./ CosmoItarizer s t a r t . conf g e s t a r t e t .
#
# Version 1.0
# Autor : Achim Lindt
# Stand : 03.08.2005
#
# Version 1.1
# Autor : Werner Eberhard
# Stand : 24.09.2005
# Erweiterung auf 4 Komponenten , Konzentrationen a l s Ergebnis , Erha l t der
# Anfangsmolenzahl , d . h . nur Verschieben von Molen zwischen den zwei Phasen ,
# I t e r a t i o n v e r f e i n e r t um zu vermeiden , daß Ergebnis e ine Tr i v i a l l o¨ s un g i s t
# ( be ide Phasen haben i d en t i s c h e Zusammensetzung ) , Angabe der Anfangsvoluminas
# V1 (Wasserphase ) in L und V2 (Hexanphase ) in L und den molaren Volumen
# M1=55329 mmol/L (Wasser ) , M2=8834 mmol/L ( Butanol ) , M3=7646 mmol/L (Hexan ) ,
# M4=4919 mmol/L (Dekan)
#
#
# Es wird das Ve r t e i l un g s g l e i c h g ew i c h t zwischen zwei Phasen ( h i e r : Wasser , Hexan) berechnet
#
# 1. S c h r i t t : Anzahl der Mole in den Phasen aus Ausgangszusammensetzung berechnen
#
# N1=X1 ∗ M1 ∗ V1
# N2=X2 ∗ M2 ∗ V1
# N3=X3 ∗ M3 ∗ V1
# N4=X4 ∗ M4 ∗ V1
# N5=X5 ∗ M1 ∗ V2
# N6=X6 ∗ M2 ∗ V2
# N7=X7 ∗ M3 ∗ V2
# N8=X8 ∗ M4 ∗ V2
#
# 2. S c h r i t t : I n p u t f i l e s Wasserphase und Hexanphase fuer COSMOtherm gener ieren
#
# ctd=BP TZVP C12 0103 . c td cd i r =../CTDATA−FILES
# f d i r =../DATABASE−COSMO/BP−TZVP−COSMO nocompw UNIT=SI
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# f = WASSER1. cosmo
# f = HEXAN1. cosmo
# f = BUTANOL1. cosmo
# f = DEKAN1. cosmo
# tc=25 gamma=1 xg={X1 X2 X3 X4}
#
# ctd=BP TZVP C12 0103 . c td cd i r =../CTDATA−FILES
# f d i r =../DATABASE−COSMO/BP−TZVP−COSMO nocompw UNIT=SI
# f = WASSER2. cosmo
# f = HEXAN2. cosmo
# f = BUTANOL2. cosmo
# f = DEKAN2. cosmo
# tc=25 gamma=1 xg={X5 X6 X7 X8}
#
# 3. S c h r i t t : Aus COSMOtherm o u t p u t f i l e A k t i v i t a¨ t s k o e f f i z i e n t e n aus l e sen
# und en t l o gar i t hmie ren
#
# G1 = Ak t i v i t a e t s k o e f f i z i e n t WASSER1
# G2 = Ak t i v i t a e t s k o e f f i z i e n t HEXAN1
# G3 = Ak t i v i t a e t s k o e f f i z i e n t BUTANOL1
# G4 = Ak t i v i t a e t s k o e f f i z i e n t DEKAN1
# G5 = Ak t i v i t a e t s k o e f f i z i e n t WASSER2
# G5 = Ak t i v i t a e t s k o e f f i z i e n t HEXAN2
# G5 = Ak t i v i t a e t s k o e f f i z i e n t BUTANOL2
# G5 = Ak t i v i t a e t s k o e f f i z i e n t DEKAN2
#
# 4. S c h r i t t : Ak t i v i t a e t en in beiden Phasen v e r g l e i c h en
#
# D1=G1 ∗ X1 − G5 ∗ X5
# D2=G2 ∗ X2 − G6 ∗ X6
# D3=G3 ∗ X3 − G7 ∗ X7
# D4=G4 ∗ X4 − G8 ∗ X8
#
# 5. S c h r i t t : Abbruchbedingung pruefen
#
# Wenn DD1 = (D1 ∗ D1) < 0.0000001 und
# Wenn DD1 = (D1 ∗ D1) < 0.0000001 und
# Wenn DD1 = (D1 ∗ D1) < 0.0000001 und
# Wenn DD1 = (D1 ∗ D1) < 0.0000001 dann S c h r i t t 6
# sons t neue Zusammensetzung der Loesung gener ieren
# durch Verschieben von Molen von e iner Phase in d ie andere
# N1=N1 − (D1/G1)∗ 20
# N2=N2 − (D2/G2)∗ 2000
# N3=N3 − (D3/G3)∗ 2000
# N4=N4 − (D4/G4)∗ 20
# N5=N5 + (D1/G1)∗ 20
# N6=N6 + (D2/G2)∗ 2000
# N7=N7 + (D3/G3)∗ 2000
# N8=N8 + (D4/G4)∗ 20
# und neue Molzusammensetzung der Phasen berechnen
# X1=N1 / (N1 + N2 + N3 + N4)
# X2=N2 / (N1 + N2 + N3 + N4)
# X3=N3 / (N1 + N2 + N3 + N4)
# X4=N4 / (N1 + N2 + N3 + N4)
# X5=N5 / (N5 + N6 + N7 + N8)
# X6=N6 / (N5 + N6 + N7 + N8)
# X7=N7 / (N5 + N6 + N7 + N8)
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# X8=N8 / (N5 + N6 + N7 + N8)
#
# und zurueck zu S c h r i t t 2
#
# 6. S c h r i t t e : Ergebnisausgabe
#
# C Butanol in Wasser= N2/((N1/M1)+(N2/M2)+(N3/M3)+(N4/M4))
# C Butanol in Hexan = N6/((N5/M1)+(N6/M2)+(N7/M3)+(N8/M4))
# P O W = C Butanol in Hexan / C Butanol in Wasser
#INPUTDATEI ERZEUGEN
#ARGUMENTE: PHASE WASSER BUTANOL HEXAN DEKAN
create INPUTF ( ) {
i f [ $1 −eq 1 ]
then
cp $COREF $INPUTF1
echo ”tc=25 gamma=$1 xg={$2 $3 $4 $5} ” >> $INPUTF1
else
cp $COREF $INPUTF2
echo ”tc=25 gamma=$1 xg={$2 $3 $4 $5} ” >> $INPUTF2
f i
}
#ARGUMENTE: WASSER1 BUTANOL1 HEXAN1 DEKAN1 WASSER2 BUTANOL2 HEXAN2 DEKAN2
i t e r a t e ( ) {
ICOUNT=0
CONTINUE=1
local X1=$1
local X2=$2
local X3=$3
local X4=$4
local X5=$5
local X6=$6
local X7=$7
local X8=$8
local RES=””
local N1=$ (echo ”$X1 ∗ $M1 ∗ $V1” | bc − l )
local N2=$ (echo ”$X2 ∗ $M2 ∗ $V1” | bc − l )
local N3=$ (echo ”$X3 ∗ $M3 ∗ $V1” | bc − l )
local N4=$ (echo ”$X4 ∗ $M4 ∗ $V1” | bc − l )
local N5=$ (echo ”$X5 ∗ $M1 ∗ $V2” | bc − l )
local N6=$ (echo ”$X6 ∗ $M2 ∗ $V2” | bc − l )
local N7=$ (echo ”$X7 ∗ $M3 ∗ $V2” | bc − l )
local N8=$ (echo ”$X8 ∗ $M4 ∗ $V2” | bc − l )
while [ $CONTINUE −eq 1 ]
do
ICount=‘expr $ICount + 1 ‘
echo ”${ ICount } . I t e r a t i o n ”
echo −e ”${ ICount } . I t e r a t i o n . . . ” >> $LOGF
cleanUP
#INPUTFILE PHASE1 ERZEUGEN UND COSMOTHERM STARTEN
create INPUTF ”1 ” $X1 $X2 $X3 $X4
. / cosmotherm $INPUTF1
#ERGEBNISSE AUSLESEN
RES=$ ( t a i l −n 4 $OUTPF1 | grep −o ”[−\ .0−9]∗$ ”)
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local R1=$ (echo $RES | cut −f 1 −d” ”)
local R2=$ (echo $RES | cut −f 2 −d” ”)
local R3=$ (echo $RES | cut −f 3 −d” ”)
local R4=$ (echo $RES | cut −f 4 −d” ”)
cleanUP
#INPUTFILE PHASE2 ERZEUGEN UND COSMOTHERM STARTEN
create INPUTF ”3 ” $X5 $X6 $X7 $X8
. / cosmotherm $INPUTF2
#ERGEBNISSE AUSLESEN
RES=$ ( t a i l −n 4 $OUTPF2 | grep −o ”[−\ .0−9]∗$ ”)
local R5=$ (echo $RES | cut −f 1 −d” ”)
local R6=$ (echo $RES | cut −f 2 −d” ”)
local R7=$ (echo $RES | cut −f 3 −d” ”)
local R8=$ (echo $RES | cut −f 4 −d” ”)
#WERTE PRUEFEN
#GAMMA WERTE UEBER e−FUNKTION BESTIMMEN
local G1=$ (echo ”e ($R1) ” | bc − l )
local G2=$ (echo ”e ($R2) ” | bc − l )
local G3=$ (echo ”e ($R3) ” | bc − l )
local G4=$ (echo ”e ($R4) ” | bc − l )
local G5=$ (echo ”e ($R5) ” | bc − l )
local G6=$ (echo ”e ($R6) ” | bc − l )
local G7=$ (echo ”e ($R7) ” | bc − l )
local G8=$ (echo ”e ($R8) ” | bc − l )
#LOG ERWEITERN
echo −e ”Gamma Werte f u¨ r WASSERPHASE s ind : ” >> $LOGF
echo −e ” WASSER:\ t$G1” >> $LOGF
echo −e ” BUTANOL:\ t$G2” >> $LOGF
echo −e ” HEXAN:\ t$G3” >> $LOGF
echo −e ” DEKAN:\ t$G4” >> $LOGF
echo −e ”Gamma Werte f u¨ r HEXANPHASE s ind : ” >> $LOGF
echo −e ” WASSER:\ t$G5” >> $LOGF
echo −e ” BUTANOL:\ t$G6” >> $LOGF
echo −e ” HEXAN:\ t$G7” >> $LOGF
echo −e ” DEKAN:\ t$G8” >> $LOGF
echo −e ”###########################################” >> $LOGF
local D1=$ (echo ”$G1 ∗ $X1 − $G5 ∗ $X5” | bc − l )
local D2=$ (echo ”$G2 ∗ $X2 − $G6 ∗ $X6” | bc − l )
local D3=$ (echo ”$G3 ∗ $X3 − $G7 ∗ $X7” | bc − l )
local D4=$ (echo ”$G4 ∗ $X4 − $G8 ∗ $X8” | bc − l )
echo ”D1 : $D1”
echo ”D2 : $D2”
echo ”D3 : $D3”
echo ”D4 : $D4”
C2=$ (echo ”$N2/( ( $N1/$M1)+($N2/$M2)+($N3/$M3)+($N4/$M4) ) ” | bc − l )
C6=$ (echo ”$N6/( ( $N5/$M1)+($N6/$M2)+($N7/$M3)+($N8/$M4) ) ” | bc − l )
Pow=$ (echo ”$C6 / $C2” | bc − l )
echo ”C Butanol in Wasser : $C2”
echo ”C Butanol in Hexan : $C6”
echo ”Pow: $Pow”
echo −e ”D1=${D1}\tD2=${D2}\tD3=${D3}\tD4=${D4} ” >> $LOGF
local DD1=$ (echo ”$D1 ∗ $D1” | bc − l )
local DD2=$ (echo ”$D2 ∗ $D2” | bc − l )
local DD3=$ (echo ”$D3 ∗ $D3” | bc − l )
local DD4=$ (echo ”$D4 ∗ $D4” | bc − l )
echo ”DD1=$DD1 DD2=$DD2 DD3=$DD3 DD4=$DD4” >> $LOGF
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#ABBRUCHBEDINGUNG PRUEFEN
local Q1=$ (echo ”$DD1 < 0.00000001 ” | bc − l )
local Q2=$ (echo ”$DD2 < 0.00000001 ” | bc − l )
local Q3=$ (echo ”$DD3 < 0.00000001 ” | bc − l )
local Q4=$ (echo ”$DD4 < 0.00000001 ” | bc − l )
echo ”Q1=$Q1 Q2=$Q2 Q3=$Q3 Q4=$Q4” >> $LOGF
i f ( [ $Q1 −eq 1 ] && [ $Q2 −eq 1 ] && [ $Q3 −eq 1 ] && [ $Q4 −eq 1 ] )
then
CONTINUE=0
else
CONTINUE=1
#STARTWERTE NEU BERECHNEN
N1 alt=$N1
N2 alt=$N2
N3 alt=$N3
N4 alt=$N4
N5 alt=$N5
N6 alt=$N6
N7 alt=$N7
N8 alt=$N8
N1=$ (echo ”$N1 alt − ($D1/($G1))∗20 ” | bc − l )
N2=$ (echo ”$N2 alt − ($D2/($G2))∗2000 ” | bc − l )
N3=$ (echo ”$N3 alt − ($D3/($G3))∗2000 ” | bc − l )
N4=$ (echo ”$N4 alt − ($D4/($G4))∗20 ” | bc − l )
N5=$ (echo ”$N5 alt + ($D1/($G1))∗20 ” | bc − l )
N6=$ (echo ”$N6 alt + ($D2/($G2))∗2000 ” | bc − l )
N7=$ (echo ”$N7 alt + ($D3/($G3))∗2000 ” | bc − l )
N8=$ (echo ”$N8 alt + ($D4/($G4))∗20 ” | bc − l )
X1=$ (echo ”$N1 / ($N1 + $N2 + $N3 + $N4) ” | bc − l )
X2=$ (echo ”$N2 / ($N1 + $N2 + $N3 + $N4) ” | bc − l )
X3=$ (echo ”$N3 / ($N1 + $N2 + $N3 + $N4) ” | bc − l )
X4=$ (echo ”$N4 / ($N1 + $N2 + $N3 + $N4) ” | bc − l )
X5=$ (echo ”$N5 / ($N5 + $N6 + $N7 + $N8) ” | bc − l )
X6=$ (echo ”$N6 / ($N5 + $N6 + $N7 + $N8) ” | bc − l )
X7=$ (echo ”$N7 / ($N5 + $N6 + $N7 + $N8) ” | bc − l )
X8=$ (echo ”$N8 / ($N5 + $N6 + $N7 + $N8) ” | bc − l )
echo ”NEUE EINGABEWERTE: ” >> $LOGF
echo ”X1 = $X1” >> $LOGF
echo ”X2 = $X2” >> $LOGF
echo ”X3 = $X3” >> $LOGF
echo ”X4 = $X4” >> $LOGF
echo ”X5 = $X5” >> $LOGF
echo ”X6 = $X6” >> $LOGF
echo ”X7 = $X7” >> $LOGF
echo ”X8 = $X8” >> $LOGF
f i
done
echo ”BERECHNUNG BEENDET” >> $LOGF
#AUSGABEDATEI ERSTELLEN
echo ”ERGEBNISSE ‘ date +%d.%m.%y%t%H:%M:%S ‘ ” >> $RESULTF
echo −e ”###########################################” >> $RESULTF
echo −e ”WASSERPHASE: ” >> $RESULTF
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echo −e ” Konz Butanol in Wasser :\ t$C2 ” >> $RESULTF
echo −e ”HEXANPHASE: ” >> $RESULTF
echo −e ” Konz Butanol in Hexan :\ t$C6 ” >> $RESULTF
echo −e ”VERTEILUNGSKOEFFIZIENT P C ORGANISCH / CWASSER : ” >> $RESULTF
echo −e ” P o w :\ t$Pow” >> $RESULTF
return
}
#AUFRAEUMEN: ALTE INPUT UND TAB WERTE LOESCHEN
#ARGUMENTE: KEINE
cleanUP ( ) {
i f ([− e WASSERPHASE. inp ] | | [ − e WASSERPHASE. tab ] | | [ − e WASSERPHASE. out ] )
then
rm −f WASSERPHASE.∗
f i
i f ([− e HEXANPHASE. inp ] | | [ − e HEXANPHASE. tab ] | | [ − e HEXANPHASE. out ] )
then
rm −f HEXANPHASE.∗
f i
}
#HIER GEHT’S LOS
#HAUPTPROGRAMM
#ARGUMENTE: STARTKONFIGURATIONSDATEI
i f [ $# − l t 1 ]
then
echo ”Bi t t e Datei f u e r S t a r t k on f i gu r a t i on angeben ”
exit
else
i f ! [ −f $1 ]
then
echo ”Datei $1 e x i s t i e r t nicht , g u e l t i g e S t a r t k on f i gu r a t i on e r s t e l l e n ! ”
exit
else
i f ! [ −f input . core ]
then
echo ”Datei input . core n i cht vorhanden ! ”
else
#KONFIGURATIONSDATEIEN
CONFF=$1
COREF=input . core
INPUTF1=WASSERPHASE. inp
OUTPF1=WASSERPHASE. tab
INPUTF2=HEXANPHASE. inp
OUTPF2=HEXANPHASE. tab
RESULTF=ERGEBNIS. txt
LOGF=CI . l og
#STARTWERTE AUSLESEN
WASSERKONF=‘grep −A 4 ”#WASSERPHASE” $CONFF‘
WASSER1=‘echo $WASSERKONF | cut −f 3 −d ” ” ‘
BUTANOL1=‘echo $WASSERKONF | cut −f 5 −d ” ” ‘
HEXAN1=‘echo $WASSERKONF | cut −f 7 −d ” ” ‘
DEKAN1=‘echo $WASSERKONF | cut −f 9 −d ” ” ‘
HEXANKONF=‘grep −A 4 ”#HEXANPHASE” $CONFF‘
WASSER2=‘echo $HEXANKONF | cut −f 3 −d ” ” ‘
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BUTANOL2=‘echo $HEXANKONF | cut −f 5 −d ” ” ‘
HEXAN2=‘echo $HEXANKONF | cut −f 7 −d ” ” ‘
DEKAN2=‘echo $HEXANKONF | cut −f 9 −d ” ” ‘
#LOGFIFE ERSTELLEN
echo −e ”Star t des Berechnungsprozesses : ‘ date ‘ ” > $LOGF
echo −e ”###########################################” >> $LOGF
echo −e ”Star twer te f u¨ r WASSERPHASE s ind : ” >> $LOGF
echo −e ” WASSER:\t$WASSER1” >> $LOGF
echo −e ” BUTANOL:\t$BUTANOL1” >> $LOGF
echo −e ” HEXAN:\t$HEXAN1” >> $LOGF
echo −e ” DEKAN:\t$DEKAN1” >> $LOGF
echo −e ”Star twer te f u¨ r HEXANPHASE s ind : ” >> $LOGF
echo −e ” WASSER:\t$WASSER2” >> $LOGF
echo −e ” BUTANOL:\t$BUTANOL2” >> $LOGF
echo −e ” HEXAN:\t$HEXAN2” >> $LOGF
echo −e ” DEKAN:\t$DEKAN2” >> $LOGF
echo −e ”###########################################” >> $LOGF
echo −e ”Beginne I t e r a t i o n . . . ” >> $LOGF
V1=1
V2=1
M1=55329
M2=8834
M3=7646
M4=4919
#BERECHNUNG STARTEN
i t e r a t e $WASSER1 $BUTANOL1 $HEXAN1 $DEKAN1 $WASSER2 $BUTANOL2 $HEXAN2 $DEKAN2
f i
f i
f i
exit 0
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E Quellcode: start.conf fu¨r Vertei-
lungsIterator
#
# Name : s t a r t . conf
#
# Wird zusammen mit Ve r t e i l u n g s I t e r a t o r in der Kommandozeile au fge ru f en .
#
# Startzusammensetzung der beiden Phasen a l s Molenbruch
#
#WASSERPHASE
WASSER 1
BUTANOL 0
HEXAN 0
DEKAN 0
#HEXANPHASE
WASSER 0
BUTANOL 0.0126
HEXAN 0.9974
DEKAN 0.000
#
#
#
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F Quellcode: input.core fu¨r Vertei-
lungsIterator
#
# Name : input . core
#
# Wird durch Ve r t e i l u n g s I t e r a t o r au fge ru f en .
#
# Pfad zum L i z e n z f i l e
# Pfad zu den COSMO−Fi l e s , Rechenaufruf
#
# Name der COSMO−F i l e s
#
#
ctd=BP TZVP C12 0103 . ctd cd i r =. ./CTDATA−FILES
f d i r =. ./DATABASE−COSMO/BP−TZVP−COSMO nocompw UNIT=SI
f = h2o . cosmo
f = butanol . cosmo
f = hexane . cosmo
f = dekan . cosmo
#
#
#
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G Quellcode: Prozessmodell.gPJ
gPROMS 3.0.3
# gPROMS 3 . 0 . 3
# Name : Prozessmode l l CPCR / FDH in Zweiphasen−Reaktor
#
# Autor : Mathias Heinemann
# Vers ion 1 .0
# Ju l i 2003
# Ve r t e i l t e s Transportmodel l f u¨ r enzymkata ly s i e r t e Vere s t e rungs r eak t i on
# in Hydrogelkugel , d i e in einem orgn i schen Lo¨sungsmitte l su spend i e r t i s t .
# [ Heinemann , 2003 ]
#
# Autor : Werner Eberhard
# Vers ion 1 .1
# Ju l i 2005
# Anpassung Modell auf das S to f f− und Reaktionssystem des gekoppe l ten
# Enzymsystems der CPCR und FDH. Implementierung e i n e r Gasphase .
# Implementierung e i n e s Regelmoduls f u¨ r d i e Co−Subst ratzudos i e rung . Erweiterung
# um TEA−Puf f e r und Carbonatg le i chgewicht in w a¨ s s r i g e r Phase
BeadModel
PARAMETER
BeadCenter AS REAL
BeadRadius AS REAL
#Di s s o z i t a t i o n s g l e i c h g ew i c h t e
AcidConstAS AS REAL
AcidConstTEAHPlus AS REAL
AcidConstHCL AS REAL
DissConstH2CO3 AS REAL
AcidConstH2CO3 AS REAL
AcidConstHCO3Minus AS REAL
IonproductWater AS REAL
DissConstNaFormiat AS REAL
DissConstNaCl AS REAL
DissConstNa2CO3 AS REAL
DissConstNaHCO3 AS REAL
DissConstNaOH AS REAL
#Enzymparameter
R CPCR COOHMAX AS REAL
R FDH COOHMAX AS REAL
R CPCR PET MAX AS REAL
R CPCR ACT MAX AS REAL
KmFDHCOOH AS REAL
KmFDHNAD AS REAL
KmCPCRPET AS REAL
KmCPCRACT AS REAL
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KmCPCRNADH AS REAL
KmCPCRNAD AS REAL
KiFDH NADH AS REAL
KiCPCR PET AS REAL
KiCPCR NAD AS REAL
KiCPCR ACT AS REAL
KiCPCR NADH AS REAL
DISTRIBUTION DOMAIN
Radial AS [ BeadCenter : BeadRadius ]
VARIABLE
#Summenkonzentrationen
ConcAS total AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcTEA total AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcCl tota l AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcCO2l iquid tota l AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNa total AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcACT total AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcPET total AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
#Konzentrat ionen
ConcAS AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcFormiatMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcTEA AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcTEAHPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcHCl AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcClMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcCO2aq AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcH2CO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcHCO3Minus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcCO3Minus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcOHMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcH3OPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNaFormiat AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNaPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNaCl AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNa2CO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNaHCO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNaOH AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcPET AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcACT AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNAD AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNADH AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
#Reakt ionsraten
R1 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Rate
R2 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Rate
R3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Rate
Deaktiv AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Rate
K id AS Number
K td AS Number
Dea AS Number
X AS Number
#Summenflu¨sse
MolarFluxTEA total AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxCl tota l AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNa total AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxACT total AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxPET total AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
#Fl u¨ s s e
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MolarFluxAS AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxFormiatMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxTEA AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxTEAHPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxHCl AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxClMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxCO2aq AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxH2CO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxHCO3Minus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxCO3Minus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxOHMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxH3OPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNaFormiat AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNaPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNaCl AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNa2CO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNaHCO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNaOH AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxACT AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxPET AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxAS Bulk AS MolarFlux
MolarFluxCO2 Bulk AS MolarFlux
MolarFluxACT Bulk AS MolarFlux
MolarFluxPET Bulk AS MolarFlux
pH AS DISTRIBUTION( Radial ) OF pHValue
BOUNDARY
#Randbedingung in der Kugelmitte
MolarFluxFormiatMinus ( BeadCenter ) = 0 ;
MolarFluxTEA total ( BeadCenter ) = 0 ;
MolarFluxCl tota l ( BeadCenter ) = 0 ;
MolarFluxCO2aq ( BeadCenter ) = 0 ;
MolarFluxNa total ( BeadCenter ) = 0 ;
MolarFluxACT total ( BeadCenter ) = 0 ;
MolarFluxPET total ( BeadCenter ) = 0 ;
#Randbedingung am Kugelrand
MolarFluxAS (BeadRadius)+MolarFluxFormiatMinus ( BeadRadius ) = MolarFluxAS Bulk ;
MolarFluxTEA total ( BeadRadius ) = 0 ;
MolarFluxCl tota l ( BeadRadius ) = 0 ;
MolarFluxCO2aq (BeadRadius ) = MolarFluxCO2 Bulk ;
MolarFluxNa total ( BeadRadius ) = 0 ;
MolarFluxACT total ( BeadRadius ) = MolarFluxACT Bulk ;
MolarFluxPET total ( BeadRadius ) = MolarFluxPET Bulk ;
EQUATION
#De f i n i t i o n der Gesamtf l u¨ s se
#MolarFluxAS total = MolarFluxAS + MolarFluxFormiatMinus + MolarFluxNaFormiat ;
MolarFluxTEA total = MolarFluxTEA + MolarFluxTEAHPlus ;
MolarFluxCl tota l = MolarFluxClMinus + MolarFluxHCl + MolarFluxNaCl ;
MolarFluxNa total = MolarFluxNaPlus + MolarFluxNaFormiat + MolarFluxNaCl
+ MolarFluxNa2CO3 + MolarFluxNaOH ;
MolarFluxACT total = MolarFluxACT ;
MolarFluxPET total = MolarFluxPET ;
#De f i n i t i o n der Gesamtkonzentrationen
ConcAS total = ConcAS + ConcFormiatMinus + ConcNaFormiat ;
ConcTEA total = ConcTEA + ConcTEAHPlus ;
ConcCl tota l = ConcClMinus + ConcHCl + ConcNaCl ;
ConcCO2l iquid tota l = ConcCO2aq + ConcH2CO3 + ConcHCO3Minus + ConcCO3Minus
+ ConcNa2CO3 + ConcNaHCO3 ;
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ConcNa total = ConcNaPlus + ConcNaFormiat + ConcNaCl + ConcNaOH
+ 2∗ConcNa2CO3 + ConcNaHCO3 ;
ConcACT total = ConcACT;
ConcPET total = ConcPET ;
#Bi lanzen
FOR r :=BeadCenter |+ TO BeadRadius |− DO
$ConcFormiatMinus ( r ) ∗ r = − PARTIAL( ( MolarFluxFormiatMinus ( r ) ) , Radial )
∗ r − 2 ∗ (MolarFluxFormiatMinus ( r ) ) + r∗(− R3( r ) ) ;
$ConcTEA total ( r ) ∗ r = − PARTIAL( ( MolarFluxTEA total ( r ) ) , Radial )
∗ r − 2 ∗ (MolarFluxTEA total ( r ) ) ;
$ConcCl tota l ( r ) ∗ r = − PARTIAL( ( MolarFluxCl tota l ( r ) ) , Radial )
∗ r − 2 ∗ ( MolarFluxCl tota l ( r ) ) ;
$ConcCO2aq( r ) ∗ r = − PARTIAL( (MolarFluxCO2aq ( r ) ) , Radial )
∗ r − 2 ∗ (MolarFluxCO2aq ( r ) ) + r ∗(R3( r ) ) ;
$ConcNa total ( r ) ∗ r = − PARTIAL( ( MolarFluxNa total ( r ) ) , Radial )
∗ r − 2 ∗ ( MolarFluxNa total ( r ) ) ;
$ConcACT total ( r ) ∗ r = − PARTIAL( ( MolarFluxACT total ( r ) ) , Radial )
∗ r − 2 ∗ (MolarFluxACT total ( r ) ) + r∗(−R1( r ) + R2( r ) ) ;
$ConcPET total ( r ) ∗ r = − PARTIAL( ( MolarFluxPET total ( r ) ) , Radial )
∗ r − 2 ∗ (MolarFluxPET total ( r ) ) + r∗(+R1( r ) − R2( r ) ) ;
END # FOR
X = TIME ;
Dea = EXP(−LOG10(4 .93341)∗X/172800) ;
FOR r :=BeadCenter TO BeadRadius DO
pH( r ) = −LOG10(ABS(ConcH3OPlus ( r ) ) / 1E3 ) ;
Deaktiv ( r ) = (EXP(−LOG10(4 .93341)∗ (7 .5 − (pH( r ) ) ) ˆ 2 / 0 . 5 ˆ 2 ) ) ;
$ConcNADH( r ) = (−R1( r ) ) + R2( r ) + R3( r ) ;
$ConcNAD( r ) = R1( r ) + (−R2( r ) ) + (−R3( r ) ) ;
R3( r ) = Deaktiv ( r ) ∗ Dea ∗ K id ∗ K td ∗ R FDH COOHMAX ∗( ConcAS total ( r )
/ (KmFDHCOOH + ConcAS total ( r ) ) ) ∗ (ConcNAD( r ) / (KmFDHNAD
∗ (1 + (ConcNADH( r ) / KiFDH NADH)) + ConcNAD( r ) ) ) ;
R2( r ) = Deaktiv ( r )∗ Dea ∗ K id ∗ K td ∗ R CPCR PET MAX ∗ (ConcPET( r )
/ ( 1 + ConcACT( r )/ KiCPCR ACT)) ∗ (ConcNAD( r ) / (KmCPCRPET + ConcPET( r ) ) )
∗ (1 /(KmCPCRNAD∗(1 + ConcNADH( r )/KiCPCR NADH) + ConcNAD( r ) ) ) ;
R1( r ) = Deaktiv ( r )∗ Dea ∗ K id ∗ K td ∗ R CPCR ACT MAX ∗ (ConcACT( r )
/ ( 1 + ConcPET( r )/ KiCPCR PET) ) ∗ (ConcNADH( r ) / (KmCPCRACT + ConcACT( r ) ) )
∗ (1 /(KmCPCRNADH ∗(1 + ConcNAD( r )/KiCPCR NAD) + ConcNADH( r ) ) ) ;
END
#Reakt i onsg l e i chgew i ch t e
AcidConstAS ∗ ConcAS = ConcFormiatMinus ∗ ConcH3OPlus ;
AcidConstTEAHPlus ∗ ConcTEAHPlus = ConcTEA ∗ ConcH3OPlus ;
AcidConstHCl ∗ ConcHCl = ConcClMinus ∗ ConcH3OPlus ;
DissConstH2CO3 ∗ ConcH2CO3 = ConcCO2aq ;
AcidConstH2CO3 ∗ ConcH2CO3 = ConcHCO3Minus ∗ ConcH3OPlus ;
AcidConstHCO3Minus ∗ ConcHCO3Minus = ConcCO3Minus ∗ ConcH3OPlus ;
DissConstNaFormiat ∗ ConcNaFormiat = ConcNaPlus ∗ ConcFormiatMinus ;
DissConstNaCl ∗ ConcNaCl = ConcNaPlus ∗ ConcClMinus ;
DissConstNa2CO3 ∗ ConcNa2CO3 = ConcNaHCO3 ∗ ConcNaPlus
∗ ConcOHMinus ;
DissConstNaHCO3 ∗ ConcNaHCO3 = ConcH2CO3 ∗ ConcNaPlus
∗ ConcOHMinus ;
DissConstNaOH ∗ ConcNaOH = ConcNaPlus ∗ ConcOHMinus ;
IonproductWater = ConcOHMinus ∗ ConcH3OPlus ;
#E l e k t r o n eu t r a l i t a¨ t
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ConcTEAHPlus + ConcH3OPlus + ConcNaPlus = ConcOHMinus + ConcFormiatMinus
+ ConcClMinus + ConcHCO3Minus + 2 ∗ ConcCO3Minus ;
BulkModel
PARAMETER
BeadRadius AS REAL
VARIABLE
BulkVolume AS Volume
Kugelanzahl AS Number
ConcASBulk AS Concentrat ion
ConcCO2Bulk AS Concentrat ion
ConcACTBulk AS Concentrat ion
ConcPETBulk AS Concentrat ion
SUM AS in AS Concentrat ion
MolarFluxAS AS MolarFlux
MolarFluxCO2 AS MolarFlux
MolarFluxACT AS MolarFlux
MolarFluxPET AS MolarFlux
MolarFluxCO2 GasPhase AS MolarFlux
MolarFlux in AS AS MolarFlux
EQUATION
$ConcASBulk = (+ MolarFluxAS ∗ 4 ∗ 3.14159 ∗ BeadRadiusˆ2 ∗ Kugelanzahl
+ MolarFlux in AS ) / BulkVolume ;
$ConcCO2Bulk = (+ MolarFluxCO2 ∗ 4 ∗ 3.14159 ∗ BeadRadiusˆ2 ∗ Kugelanzahl
− MolarFluxCO2 GasPhase ) / BulkVolume ;
$ConcACTBulk = + MolarFluxACT ∗ 4 ∗ 3.14159 ∗ BeadRadiusˆ2 ∗ Kugelanzahl
/ BulkVolume ;
$ConcPETBulk = + MolarFluxPET ∗ 4 ∗ 3.14159 ∗ BeadRadiusˆ2 ∗ Kugelanzahl
/ BulkVolume ;
$SUM AS in = MolarFlux in AS ;
GasphaseModel
PARAMETER
N IN AS REAL
Y HEX out AS REAL
kla AS REAL
p abs AS REAL
Henry CO2 AS REAL
BulkOberf laeche AS REAL
VARIABLE
MolarFluxCO2 GasPhase AS MolarFlux
MolarFluxCO2 out AS MolarFlux
MolarFluxCo2 out mmol h AS MolarFlux
N CO2 Gasraum AS Concentrat ion
y CO2 out AS Concentrat ion
ConcCO2Bulk AS Concentrat ion
BulkVolume AS Volume
HeadspaceVolume AS Volume
Kugelanzahl AS Number
ppm AS Concentrat ion
SUM CO2 out mmol AS Concentrat ion
EQUATION
MolarFluxCO2 GasPhase = kla ∗ BulkOberf laeche
∗ (ConcCO2Bulk − ( p abs ∗ Y CO2 out ∗ Henry CO2 ) ) ;
$N CO2 Gasraum = ((MolarFluxCO2 GasPhase
201
G Quellcode: Prozessmodell.gPJ gPROMS 3.0.3
− ( ( N in ∗(1/(1−Y CO2 out−Y Hex out ) ) )∗Y CO2 out ) ) ) ;
Y CO2 out = N CO2 Gasraum / (HeadspaceVolume /8 .311472/298∗101325) ;
MolarFluxCO2 out = ( ( N in ∗(1/(1−Y CO2 out−Y Hex out ) ) )∗Y CO2 out ) ;
$SUM CO2 out mmol = MolarFluxCO2 out ∗ 1000 ;
MolarFluxCo2 out mmol h = MolarFluxCO2 out ∗ 3600 ∗ 1000 ;
ppm = Y CO2 out ∗ 10ˆ6 ;
NPDiffModel
PARAMETER
BeadCenter AS REAL
BeadRadius AS REAL
zFormiatMinus AS REAL
zTEAHPlus AS REAL
zClMinus AS REAL
zHCO3Minus AS REAL
zCO3Minus AS REAL
zOHMinus AS REAL
zH3OPlus AS REAL
zNaPlus AS REAL
f l a g AS REAL
DISTRIBUTION DOMAIN
Radial AS [ BeadCenter : BeadRadius ]
VARIABLE
#D i f f u s i o n s k o e f f i z i e n t e n
Dif fKoef fAS AS Co e f f i c i e n t
Dif fKoef fFormiatMinus AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffTEA AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffTEAHPlus AS Co e f f i c i e n t
Di f fKoef fHCl AS Co e f f i c i e n t
Di f fKoef fClMinus AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffCO2aq AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffH2CO3 AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffHCO3Minus AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffCO3Minus AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffOHMinus AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffH3OPlus AS Co e f f i c i e n t
Dif fKoef fNaFormiat AS Co e f f i c i e n t
Di f fKoef fNaPlus AS Co e f f i c i e n t
Di f fKoef fNaCl AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffNa2CO3 AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffNaHCO3 AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffNaOH AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffACT AS Co e f f i c i e n t
DiffKoeffPET AS Co e f f i c i e n t
#Konzentrat ionen
ConcAS AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcFormiatMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcTEA AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcTEAHPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcHCl AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcClMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcCO2aq AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcH2CO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcHCO3Minus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcCO3Minus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcOHMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
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ConcH3OPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNaFormiat AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNaPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNaCl AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNa2CO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNaHCO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcNaOH AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcACT AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
ConcPET AS DISTRIBUTION( Radial ) OF Concentrat ion
#Fl u¨ s s e
MolarFluxAS AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxFormiatMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxTEA AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxTEAHPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxHCl AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxClMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxCO2aq AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxH2CO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxHCO3Minus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxCO3Minus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxOHMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxH3OPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNaFormiat AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNaPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNaCl AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNa2CO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNaHCO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxNaOH AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxACT AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
MolarFluxPET AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
#Ficksche D i f f u s i o n s f l u¨ s s e
FickFluxAS AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxFormiatMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxTEA AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxTEAHPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxHCl AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxClMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxCO2aq AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxH2CO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxHCO3Minus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxCO3Minus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxOHMinus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxH3OPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxNaFormiat AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxNaPlus AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxNaCl AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxNa2CO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxNaHCO3 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxNaOH AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxACT AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
FickFluxPET AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
SumNPFlux AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
Sum2 AS DISTRIBUTION( Radial ) OF MolarFlux
EQUATION
#Transportgese tz ( F icksches Gesetz )
FOR r :=(BeadCenter ) TO BeadRadius DO
MolarFluxAS ( r ) = FickFluxAS ( r ) ;
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MolarFluxFormiatMinus ( r ) = FickFluxFormiatMinus ( r ) + f l a g ∗ zFormiatMinus
∗ Dif fKoef fFormiatMinus ∗ ConcFormiatMinus ( r ) / Sum2( r ) ∗ SumNPFlux( r ) ;
MolarFluxTEA( r ) = FickFluxTEA( r ) ;
MolarFluxTEAHPlus ( r ) = FickFluxTEAHPlus ( r ) + f l a g ∗ zTEAHPlus
∗ DiffKoeffTEAHPlus ∗ ConcTEAHPlus( r ) / Sum2( r ) ∗ SumNPFlux( r ) ;
MolarFluxHCl ( r ) = FickFluxHCl ( r ) ;
MolarFluxClMinus ( r ) = FickFluxClMinus ( r ) + f l a g ∗ zClMinus
∗ Dif fKoef fClMinus ∗ ConcClMinus ( r ) / Sum2( r ) ∗ SumNPFlux( r ) ;
MolarFluxCO2aq ( r ) = FickFluxCO2aq ( r ) ;
MolarFluxH2CO3( r ) = FickFluxH2CO3( r ) ;
MolarFluxHCO3Minus ( r ) = FickFluxHCO3Minus ( r ) + f l a g ∗ zHCO3Minus
∗ DiffKoeffHCO3Minus ∗ ConcHCO3Minus( r ) / Sum2( r ) ∗ SumNPFlux( r ) ;
MolarFluxCO3Minus ( r ) = FickFluxCO3Minus ( r ) + f l a g ∗ zCO3Minus
∗ DiffKoeffCO3Minus ∗ ConcCO3Minus( r ) / Sum2( r ) ∗ SumNPFlux( r ) ;
MolarFluxOHMinus ( r ) = FickFluxOHMinus ( r ) + f l a g ∗ zOHMinus
∗ DiffKoeffOHMinus ∗ ConcOHMinus( r ) / Sum2( r ) ∗ SumNPFlux( r ) ;
MolarFluxH3OPlus ( r ) = FickFluxH3OPlus ( r ) + f l a g ∗ zH3OPlus
∗ DiffKoeffH3OPlus ∗ ConcH3OPlus ( r ) / Sum2( r ) ∗ SumNPFlux( r ) ;
MolarFluxNaFormiat ( r ) = FickFluxNaFormiat ( r ) ;
MolarFluxNaPlus ( r ) = FickFluxNaPlus ( r ) + f l a g ∗ zNaPlus
∗ Dif fKoef fNaPlus ∗ ConcNaPlus ( r ) / Sum2( r ) ∗ SumNPFlux( r ) ;
MolarFluxNaCl ( r ) = FickFluxNaCl ( r ) ;
MolarFluxNa2CO3( r ) = FickFluxNa2CO3 ( r ) ;
MolarFluxNaHCO3( r ) = FickFluxNaHCO3( r ) ;
MolarFluxNaOH( r ) = FickFluxNaOH( r ) ;
MolarFluxACT( r ) = FickFluxACT( r ) ;
MolarFluxPET( r ) = FickFluxPET( r ) ;
FickFluxAS ( r ) = − Dif fKoef fAS ∗ PARTIAL(ConcAS( r ) , Radial ) ;
FickFluxFormiatMinus ( r ) = − Dif fKoef fFormiatMinus
∗ PARTIAL(ConcFormiatMinus ( r ) , Radial ) ;
FickFluxTEA( r ) = − DiffKoeffTEA ∗ PARTIAL(ConcTEA( r ) , Radial ) ;
FickFluxTEAHPlus ( r ) = − DiffKoeffTEAHPlus ∗ PARTIAL(ConcTEAHPlus( r ) , Radial ) ;
FickFluxHCl ( r ) = − Dif fKoef fHCl ∗ PARTIAL(ConcHCl ( r ) , Radial ) ;
FickFluxClMinus ( r ) = − Dif fKoef fClMinus ∗ PARTIAL(ConcClMinus ( r ) , Radial ) ;
FickFluxCO2aq ( r ) = − DiffKoeffCO2aq ∗ PARTIAL(ConcCO2aq( r ) , Radial ) ;
FickFluxH2CO3( r ) = − DiffKoeffH2CO3 ∗ PARTIAL(ConcH2CO3( r ) , Radial ) ;
FickFluxHCO3Minus ( r ) = − DiffKoeffHCO3Minus
∗ PARTIAL(ConcHCO3Minus( r ) , Radial ) ;
FickFluxCO3Minus ( r ) = − DiffKoeffCO3Minus
∗ PARTIAL(ConcCO3Minus( r ) , Radial ) ;
FickFluxOHMinus ( r ) = − DiffKoeffOHMinus ∗ PARTIAL(ConcOHMinus( r ) , Radial ) ;
FickFluxH3OPlus ( r ) = − DiffKoeffH3OPlus ∗ PARTIAL(ConcH3OPlus ( r ) , Radial ) ;
FickFluxNaFormiat ( r ) = − DiffKoef fNaFormiat
∗ PARTIAL(ConcNaFormiat ( r ) , Radial ) ;
FickFluxNaPlus ( r ) = − Dif fKoef fNaPlus
∗ PARTIAL(ConcNaPlus ( r ) , Radial ) ;
FickFluxNaCl ( r ) = − Dif fKoef fNaCl ∗ PARTIAL(ConcNaCl ( r ) , Radial ) ;
FickFluxNa2CO3 ( r ) = − DiffKoeffNa2CO3 ∗ PARTIAL(ConcNa2CO3( r ) , Radial ) ;
FickFluxNaHCO3( r ) = − DiffKoeffNaHCO3 ∗ PARTIAL(ConcNaHCO3( r ) , Radial ) ;
FickFluxNaOH( r ) = − DiffKoeffNaOH ∗ PARTIAL(ConcNaOH( r ) , Radial ) ;
FickFluxACT( r ) = − DiffKoeffACT ∗ PARTIAL(ConcACT( r ) , Radial ) ;
FickFluxPET( r ) = − DiffKoeffPET ∗ PARTIAL(ConcPET( r ) , Radial ) ;
SumNPFlux( r ) = − FickFluxFormiatMinus ( r ) ∗ zFormiatMinus
− FickFluxTEAHPlus ( r ) ∗ zTEAHPlus
− FickFluxClMinus ( r ) ∗ zClMinus
− FickFluxHCO3Minus ( r ) ∗ zHCO3Minus
− FickFluxCO3Minus ( r ) ∗ zCO3Minus
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− FickFluxOHMinus ( r ) ∗ zOHMinus
− FickFluxH3OPlus ( r ) ∗ zH3OPlus
− FickFluxNaPlus ( r ) ∗ zNaPlus ;
Sum2( r)= + Dif fKoef fFormiatMinus ∗ ConcFormiatMinus ( r ) ∗ zFormiatMinusˆ2
+ DiffKoeffTEAHPlus ∗ ConcTEAHPlus( r ) ∗ zTEAHPlusˆ2
+ Dif fKoef fClMinus ∗ ConcClMinus ( r ) ∗ zClMinusˆ2
+ DiffKoeffHCO3Minus ∗ ConcHCO3Minus( r ) ∗ zHCO3Minusˆ2
+ DiffKoeffCO3Minus ∗ ConcCO3Minus( r ) ∗ zCO3Minusˆ2
+ DiffKoeffOHMinus ∗ ConcOHMinus( r ) ∗ zOHMinusˆ2
+ DiffKoeffH3OPlus ∗ ConcH3OPlus ( r ) ∗ zH3OPlusˆ2
+ Dif fKoef fNaPlus ∗ ConcNaPlus ( r ) ∗ zNaPlus ˆ2 ;
END # FOR
OuterMassTransferModel
VARIABLE
ConcASorg AS Concentrat ion
ConcCO2org AS Concentrat ion
ConcACTorg AS Concentrat ion
ConcPETorg AS Concentrat ion
ConcASBulk AS Concentrat ion
ConcCO2Bulk AS Concentrat ion
ConcACTBulk AS Concentrat ion
ConcPETBulk AS Concentrat ion
MolarFluxAS AS MolarFlux
MolarFluxCO2 AS MolarFlux
MolarFluxACT AS MolarFlux
MolarFluxPET AS MolarFlux
MassTrans ferCoe f f i c i entAS AS Co e f f i c i e n t
MassTransferCoef f ic ientCO2 AS Co e f f i c i e n t
MassTransferCoef f ic ientACT AS Co e f f i c i e n t
MassTransferCoef f ic ientPET AS Co e f f i c i e n t
EQUATION
MolarFluxAS = −MassTrans ferCoe f f i c i entAS ∗(ConcASBulk − ConcASorg ) ;
MolarFluxCO2 = −MassTransferCoef f ic ientCO2 ∗(ConcCO2Bulk − ConcCO2org ) ;
MolarFluxACT = −MassTransferCoef f ic ientACT ∗(ConcACTBulk − ConcACTorg ) ;
MolarFluxPET = −MassTransferCoef f ic ientPET ∗(ConcPETBulk − ConcPETorg ) ;
Part i t ionModel
VARIABLE
ConcASOrg AS Concentrat ion
ConcCO2Org AS Concentrat ion
ConcACTorg AS Concentrat ion
ConcPETorg AS Concentrat ion
ConcASAq AS Concentrat ion
ConcCO2Aq AS Concentrat ion
ConcACTAq AS Concentrat ion
ConcPETAq AS Concentrat ion
EQUATION
ConcASAq = 0.8323 ∗ ConcASOrg ;
ConcACTAq = 35 ∗ ConcACTorg / (319 + ConcACTorg ) ;
ConcPETAq = 200 ∗ ConcPETorg / (118 + ConcPETorg ) ;
ConcCO2Aq = 0.374 ∗ ConcCO2Org ;
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Regler
VARIABLE
Bias AS MolarFlux
S igna l AS MolarFlux
EQUATION
Signa l = 1 ∗ Bias ;
SingleBeadReactorMode
PARAMETER
BeadCenter AS REAL
BeadRadius AS REAL
DISTRIBUTION DOMAIN
Radial AS [ BeadCenter : BeadRadius ]
UNIT
Bead AS BeadModel
Bulk AS BulkModel
GasPhase AS GasPhaseModel
NPDiff AS NPDiffModel
OuterMassTransfer AS OuterMassTransferModel
Pa r t i t i on AS Part i t ionModel
Regler AS Regler
EQUATION
#Modellverknu¨pfungen
#Konzentrat ionen an der Phasengrenze
Bulk . ConcASBulk = OuterMassTransfer . ConcASBulk ;
OuterMassTransfer . ConcASorg = Par t i t i on . ConcASorg ;
Pa r t i t i on . ConcASaq = Bead . ConcAS(BeadRadius ) ;
Bulk . ConcCO2Bulk = OuterMassTransfer . ConcCO2Bulk ;
OuterMassTransfer . ConcCO2org = Par t i t i on . ConcCO2org ;
Pa r t i t i on . ConcCO2aq = Bead . ConcCO2aq(BeadRadius ) ;
Bulk . ConcACTBulk = OuterMassTransfer . ConcACTBulk ;
OuterMassTransfer . ConcACTorg = Par t i t i on . ConcACTorg ;
Pa r t i t i on .ConcACTaq = Bead .ConcACT(BeadRadius ) ;
Bulk . ConcPETBulk = OuterMassTransfer . ConcPETBulk ;
OuterMassTransfer . ConcPETorg = Par t i t i on . ConcPETorg ;
Pa r t i t i on . ConcPETaq = Bead .ConcPET(BeadRadius ) ;
Bulk . ConcCO2Bulk = GasPhase . ConcCO2Bulk ;
Bulk . BulkVolume = GasPhase . BulkVolume ;
Bulk . Kugelanzahl = GasPhase . Kugelanzahl ;
#Fl u¨ s s e u¨ber d i e Phasengrenze
Bulk . MolarFluxAS = OuterMassTransfer . MolarFluxAS ;
OuterMassTransfer . MolarFluxAS = Bead . MolarFluxAS Bulk ;
Bulk . MolarFluxCO2 = OuterMassTransfer . MolarFluxCO2 ;
OuterMassTransfer . MolarFluxCO2 = Bead . MolarFluxCO2 Bulk ;
Bulk .MolarFluxACT = OuterMassTransfer . MolarFluxACT ;
OuterMassTransfer . MolarFluxACT = Bead . MolarFluxACT Bulk ;
Bulk . MolarFluxPET = OuterMassTransfer . MolarFluxPET ;
OuterMassTransfer . MolarFluxPET = Bead . MolarFluxPET Bulk ;
Bulk . MolarFluxCO2 GasPhase = GasPhase . MolarFluxCO2 GasPhase ;
#Regler
GasPhase . MolarFluxCO2 out = Regler . Bias ;
Regler . S i gna l = Bulk . MolarFlux in AS ;
#Konzentrat ionen in der Kugel
Bead . ConcAS = NPDiff . ConcAS ;
Bead . ConcFormiatMinus = NPDiff . ConcFormiatMinus ;
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Bead .ConcTEA = NPDiff .ConcTEA;
Bead . ConcTEAHPlus = NPDiff . ConcTEAHPlus ;
Bead . ConcHCl = NPDiff . ConcHCl ;
Bead . ConcClMinus = NPDiff . ConcClMinus ;
Bead . ConcCO2aq = NPDiff . ConcCO2aq ;
Bead .ConcH2CO3 = NPDiff .ConcH2CO3 ;
Bead . ConcHCO3Minus = NPDiff . ConcHCO3Minus ;
Bead . ConcCO3Minus = NPDiff . ConcCO3Minus ;
Bead . ConcOHMinus = NPDiff . ConcOHMinus ;
Bead . ConcH3OPlus = NPDiff . ConcH3OPlus ;
Bead . ConcNaFormiat = NPDiff . ConcNaFormiat ;
Bead . ConcNaPlus = NPDiff . ConcNaPlus ;
Bead . ConcNaCl = NPDiff . ConcNaCl ;
Bead .ConcNa2CO3 = NPDiff . ConcNa2CO3 ;
Bead .ConcNaHCO3 = NPDiff .ConcNaHCO3 ;
Bead .ConcNaOH = NPDiff .ConcNaOH;
Bead .ConcACT = NPDiff .ConcACT;
Bead .ConcPET = NPDiff .ConcPET ;
#Fl u¨ s s e in der Kugel
Bead . MolarFluxAS = NPDiff . MolarFluxAS ;
Bead . MolarFluxFormiatMinus = NPDiff . MolarFluxFormiatMinus ;
Bead .MolarFluxTEA = NPDiff . MolarFluxTEA ;
Bead . MolarFluxTEAHPlus = NPDiff . MolarFluxTEAHPlus ;
Bead . MolarFluxHCl = NPDiff . MolarFluxHCl ;
Bead . MolarFluxClMinus = NPDiff . MolarFluxClMinus ;
Bead . MolarFluxCO2aq = NPDiff . MolarFluxCO2aq ;
Bead .MolarFluxH2CO3 = NPDiff . MolarFluxH2CO3 ;
Bead . MolarFluxHCO3minus = NPDiff . MolarFluxHCO3Minus ;
Bead . MolarFluxCO3Minus = NPDiff . MolarFluxCO3Minus ;
Bead . MolarFluxOHMinus = NPDiff . MolarFluxOHMinus ;
Bead . MolarFluxH3OPlus = NPDiff . MolarFluxH3OPlus ;
Bead . MolarFluxNaFormiat = NPDiff . MolarFluxNaFormiat ;
Bead . MolarFluxNaPlus = NPDiff . MolarFluxNaPlus ;
Bead . MolarFluxNaCl = NPDiff . MolarFluxNaCl ;
Bead . MolarFluxNa2CO3 = NPDiff . MolarFluxNa2CO3 ;
Bead .MolarFluxNaHCO3 = NPDiff . MolarFluxNaHCO3 ;
Bead .MolarFluxNaOH = NPDiff . MolarFluxNaOH ;
Bead .MolarFluxACT = NPDiff . MolarFluxACT ;
Bead . MolarFluxPET = NPDiff . MolarFluxPET ;
Tasks
UNIT
SingleBeadReactor AS SingleBeadReactorModel
SET
WITHIN SingleBeadReactor . Bead DO
AcidConstAS := 10ˆ(−3.65) ∗ 1E3 ;
AcidConstTEAHPlus := 10ˆ(−7.8) ∗ 1E3 ;
AcidConstHCl := 10ˆ(6) ∗ 1E3 ;
DissConstH2CO3 := 10ˆ(2 . 66 ) ∗ 1E3 ;
AcidConstH2CO3 := 10ˆ(−3.53) ∗ 1E3 ;
AcidConstHCO3Minus := 10ˆ(−10.33) ∗ 1E3 ;
DissConstNaFormiat := 10ˆ(−0.65) ∗ 1E3 ;
DissConstNaCl := 10ˆ (1 . 7 ) ∗ 1E3 ;
DissConstNa2CO3 := 10ˆ(−7.77) ∗ 1E3 ;
DissConstNaHCO3 := 10ˆ(−3.65) ∗ 1E3 ;
DissConstNaOH := 10ˆ(0 . 56 ) ∗ 1E3 ;
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IonproductWater := 10ˆ(−13.996) ∗ (1E3 ) ˆ2 ;
KiFDH NADH := 0.000021 ∗ 1E3 ;
KmFDHCOOH := 0.0059 ∗ 1E3 ;
KmFDHNAD := 0.000037 ∗ 1E3 ;
KmCPCRPET := 0.00067 ∗ 1E3 ;
KmCPCRACT := 0.000049 ∗ 1E3 ;
KmCPCRNAD := 0.000285 ∗ 1E3 ;
KmCPCRNADH := 0.00005 ∗ 1E3 ;
KiCPCR PET := 0.0131 ∗ 1E3 ;
KiCPCR ACT := 0.0108 ∗ 1E3 ;
KiCPCR NAD := 0.00075 ∗ 1E3 ;
KiCPCR NADH := 0.00006 ∗ 1E3 ;
R CPCR COOHMAX := 36.63∗1E−6 ∗ 1E3 ;
R FDH COOHMAX := 36.63∗1E−6 ∗ 1E3 ;
R CPCR PET MAX := 36.63∗1E−6 ∗ 1E3 ;
R CPCR ACT MAX := 36.63∗1E−6 ∗ 1E3 ;
END # WITHIN
WITHIN SingleBeadReactor . GasPhase DO
N IN := 126∗1E−6/60∗101325/8.311472/298;
Y HEX out := 0 . 0 738 ;
k la := 0 .000146 ;
p abs := 1.01325 ;
Henry CO2 := 91 ;
BulkOberf laeche := 0.00785398163397448;
END # WITHIN
WITHIN SingleBeadReactor . NPDiff DO
zFormiatMinus := −1;
zTEAHPlus := +1;
zClMinus := −1;
zHCO3Minus := −1;
zCO3Minus := −2;
zOHMinus := −1;
zH3OPlus := +1;
zNaPlus := +1;
#f l a g := 1 ; # Nernst−Plank
f l a g := 0 ; # Fick
END # WITHIN
WITHIN SingleBeadReactor DO
BeadRadius := 1 .41E−3;
BeadCenter := 0 ;
Radial := [CFDM, 2 , 2 0 ] ;
END # WITHIN
ASSIGN
WITHIN SingleBeadReactor . Bead DO
K id := 0 . 2 ;
K td := 1 ;
END # WITHIN
WITHIN SingleBeadReactor . Bulk DO
BulkVolume := 0 . 0 0 1 ;
Kugelanzahl := (50/1 .485∗1E−6)/(4/3∗3.1415927∗(1 .41E−3)ˆ3) ;
END # WITHIN
WITHIN SingleBeadReactor . Gasphase DO
HeadspaceVolume := 0 . 0 0 1 ;
End
WITHIN SingleBeadReactor . OuterMassTransfer DO
MassTrans ferCoe f f i c i entAS := 9.93 e−6;
MassTransferCoef f ic ientCO2 := 1.28 e−5;
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MassTransferCoef f ic ientACT := 7.34 e−6;
MassTransferCoef f ic ientPET := 2.85 e−6;
END # WITHIN
WITHIN SingleBeadReactor . NPDiff DO
Dif fKoef fAS := 1 .37 e−9;
Dif fKoef fFormiatMinus := 0 .73 e−9;
DiffKoeffTEA := 0.71 e−9;
DiffKoeffTEAHPlus := 0 .71 e−9;
Di f fKoef fHCl := 3 .4 e−9;
Di f fKoef fClMinus := 2.032 e−9;
DiffKoeffCO2aq := 1 .91 e−9;
DiffKoeffH2CO3 := 1.51 e−9;
DiffKoeffHCO3Minus := 1 .18 e−9;
DiffKoeffCO3minus := 0 .92 e−9;
DiffKoeffOHMinus := 5.273 e−9;
DiffKoeffH3OPlus := 9.312 e−9;
Dif fKoef fNaFormiat := 1 .74 e−9;
Di f fKoef fNaPlus := 1 .33 e−9;
Di f fKoef fNaCl := 1 .6 e−9;
DiffKoeffNaOH := 2.07 e−9;
DiffKoeffNa2CO3 := 0.947 e−9;
DiffKoeffNaHCO3 := 1.199 e−9;
DiffKoeffACT := 0.921 e−9;
DiffKoeffPET := 0.258 e−9;
END # WITHIN
INITIAL
WITHIN SingleBeadReactor . Bulk DO
ConcASBulk = 0 ;
ConcCO2Bulk = 0 ;
ConcACTBulk = 250 ;
ConcPETBulk = 0 ;
SUM AS in = 0 ;
END # WITHIN
WITHIN SingleBeadReactor . GasPhase DO
Y CO2 out = 0 ;
SUM CO2 out mmol = 0 ;
END # WITHIN
WITHIN SingleBeadReactor . Bead DO
ConcAS total ( BeadCenter |+ : BeadRadius |−) = 100 ;
ConcTEA total ( BeadCenter |+ : BeadRadius |−) = 100 ;
ConcCl tota l ( BeadCenter |+ : BeadRadius |−) = 66 . 6137 ;
ConcCO2l iquid tota l ( BeadCenter |+ : BeadRadius |−) = 0 ;
ConcNa total ( BeadCenter |+ : BeadRadius |−) = 100 ;
ConcACT total ( BeadCenter |+ : BeadRadius |−) = 0 ;
ConcPET total ( BeadCenter |+ : BeadRadius |−) = 0 ;
ConcNADH(BeadCenter : BeadRadius ) = 2 ;
ConcNAD(BeadCenter : BeadRadius ) = 0 ;
END # WITHIN
SOLUTIONPARAMETERS
Repor t ing In t e rva l := 1000 ;
NLSolver := ”SPARSE” [ ”ConvergenceTolerance ” := 1e−10;
”E f f e c t i v eZ e r o ” := 1e−10;
”FDPerturbation ” := 1e−10] ;
SCHEDULE
SEQUENCE
CONTINUE UNTIL TIME > 432000
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